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Le phosphore constitue le principal élément à contrôler pour prévenir 
l'eutrophisation des cours d'eau. C'est pourquoi il importe d'en limiter les rejets dans 
l'environnement. Diverses méthodes de déphosphatation existent à cet effet, notamment 
des techniques chimiques qui requièrent l'ajout de sels de fer, d'aluminium, de calcium 
ou de magnésium, et des techniques biologiques de boues activées qui reposent sur 
I'assimilation du phosphate par des bactéries déphosphatantes soumises à une alternance 
de conditions aérobies et anaérobies. L'épuration biologique exige une source de 
carbone organique, qui doit être ajoutée si l'eau à traiter n'en contient pas suffisamment. 
Dans ce cas, Smolders et al. (1996) soulignent l'intérêt d'une configuration de type 
«sidestream, dans laquelle les mécanismes biologiques et chimiques de 
déphosphatation sont combinés : un substrat organique et un précipitant sont ajoutés 
dans un bassin anaérobie ne contenant que les boues décantées, recyclées par la suite 
dans la zone aérobie alimentée par l'fluent. Les besoins en substrat et en biomasse 
déphosphatante seraient ainsi considérablement réduits. 
La fromagerie d'Agropur à Notre-Dame-du-Bon-Conseil N D C ) ,  Québec, 
rejette un effluent très chargé en matières organiques, en azote et en phosphore. La 
station de traitement existante (bassin tampon, digesteurs anaérobies, réacteurs 
biologiques séquentiels (RBS), étangs aérés) s'avère performante pour l'enlèvement du 
carbone, des matières en suspension et de l'azote ammoniacal, mais ne permet pas 
d'atteindre la norme de rejet de 1 mg PL. La déphosphatation est assurée dans les RBS 
par un procédé biologique de boues activées, dont l'inefficacité est principalement due 
au manque de substrat, consommé par les digesteurs anaérobies en amont. 
L'objectif principal de ce projet est de démontrer la faisabilité de I'enlèvement 
du phosphore de l'effluent d'Agropur en deçà de 1 mg P L  par un RBS opéré selon un 
procédé combiné biologique-chimique de type asidestrearm, avec ajout minimal de 
substrat et de calcium. Un objectif secondaire est l'enlèvement complet de l'azote, 
condition préalable à la déphosphatation biologique. Un autre objectif secondaire est la 
validation du modèle A3DX qui intègre les mécanismes biologiques d'enlèvement du 
carbone, de l'azote et du phosphore, et la précipitation chimique du phosphore avec le 
fer et le calcium. 
Le modèle A3DY dérivé essentiellement des modèles ASM3 et TUD et des 
travaux de Maurer et Boller (1999) sur la précipitation du phosphore avec le calcium, a 
été utilisé pour le design initial du procédé (cyclologie, dosage d'acétate et de chaux, pH 
d'opération) à partir des caractéristiques moyennes de I'atnuent des RBS de NDBC. Les 
conditions d'opération ainsi définies ont ensuite été testées expérimentalement au 
laboratoire dans un RBS de 19 L alimenté avec des prélévements de l'effluent des 
digesteurs anaérobies de NDBC (concentration moyenne de 50 mg PL). 
La première phase expérimentale (jours 1 à 44 : cyclologie A, rapport 
NTWDCO de 0,22, ajout de 42 mg Ca/L a.) a révélé l'inefficacité du procédé pour 
l'enlèvement de l'azote, et par conséquent pour la déphosphatation biologique (inhibée 
par les conditions anoxies et jamais anaérobies). Des mécanismes essentiellement 
chimiques ont permis I'enlèvement du phosphore jusqu'à 4 mg P h  pour un pH variant 
de 7.9 à 8.6 mais seulement jusqu'à 12 mg P/L pour un pH maintenu en deçà de 8. 
La deuxième phase expérimentale cours 45 à 93 : cyclologies BI et 82, rapport 
NTWDCO de 0'17, ajout de 44 mg CaL aff., pH maximal 8) a été axée sur 
l'amélioration de la dénitrification. L'addition de substrat échelonnée sur toute la 
période non aérée (cyclologie 82) plutôt que ponctuelle (cyclologie BI) a permis une 
réduction de moitié du rapport NOfe$TKN& et l'établissement d'une période anaérobie 
dans le cycle. Le phosphore dans l'etfluent s'est maintenu à 15 mg PL environ sans que 
l'activité d'une biomasse déphosphatante ne soit détectée. Suite à une défloculation de 
la liqueur mixte du RBS (phase B3), le réacteur a été redémarré avec une nouvelle 
biomasse lors de la phase suivante. 
La troisième phase expérimentale (jours 95 à 156 : cyclologie C, rapport 
NTWDCO de 0'16 - 0'12 - 0,15, ajout de 50 mg Ca&, B., pH moyens 7,9 - 8,2 - 8,4) 
s'est caractérisée par une dénitrification d'abord quasi totale (rapport TKN/DCO de 
vii 
0,16) puis totale (rapport TKN/DCO de 0,12 et 0,lS). On a ainsi pu évaluer les besoins 
en substrat organique de la dénitrification a 6,25 mg DCO/mg N. 
Le pH maximal autorisé dans le réacteur a été augmenté afin de favoriser 
l'enlèvement chimique du phosphore. La concentration minimale atteinte est de 5 mg 
P L  pour un pH moyen de 8,4. L'activité d'organismes déphosphatants a pour la 
première fois été décelée le dernier jour des essais (2% du phosphore enlevé). 
Un bilan sur le phosphore et le calcium suggère que le composé dominant dans 
le précipité de phosphate de calcium fonné lors de cette phase n'est pas I'hydroxyapatite 
Cas(PO&OH comme prévu par Maurer et Boller (1999). mais C~HPOJ. Ce phénomène 
pourrait être dû aux effets conjugués du magnésium (rapport molaire Mg/Ca > 095) et 
du pH. 
Des simulations ont a nouveau été conduites afin d'évaluer la pertinence du 
modèle A3DX en comparant les prédictions aux données expérimentales. La 
concordance est correcte en ce qui concerne la demande en substrat de la 
déphosphatation biologique (les simulations initiales étaient faussées par la 
surestimation de la DCO de l'affluent). Les résultats sont également satisfaisants pour 
l'enlèvement de l'azote si on considère que le modèle n'a pas été calibré. En revanche le 
modèle de précipitation du phosphore avec le calcium s'avère inadéquat. et des 
ajustements sont proposés pour intégrer I'infiuence du pH et du rapport MglCa. 
L'intérêt du concept ((sidestreanw a été reconsidéré car les besoins réels en 
substrat organique de la déphosphatation biologique incluent ceux de la dénitrification, 
de sorte que la quantité de substrat à ajouter peut rester élevée en dépit de la 
contribution chimique à l'enlèvement du phosphore. II a été estimé par modélisation 
qu'un rapport TKN/DCO de 0,12 permettrait le respect de l'exigence de rejet de 1 mg 
P L  en sortie des FU3S de NDBC. Le coût du procédé combiné a été évalué selon cette 
hypothèse et comparé à ceux de la précipitation avec le fer, le calcium et le magnésium 
(formation de struvite). Il apparaît que les coûts du procédé combiné et de la CO- 
précipitation avec le chlorure femque sont du même ordre, ce qui incite à poursuime 
dans cette première voie, car ce traitement présente l'avantage d'une épuration PIUS 
complète (enlèvement de l'azote). La précipitation de stnivite semble également une 
alternative à explorer, car elle présente 3 avantages signifiicatifs : coût fable du réactif, 
contribution à l'enlèvement de l'azote et valorisation du phosphore enlevé. 
ABSTRACT 
Phosphoms is the key element to control to avoid eutrophication of water-bodies 
and must therefore be removed fiom wastewater. A wide range of technologies exist, 
including chemicai precipitation by addition of metal salts (iron, aluminium, calcium 
and occasionally magnesium) and biological phosphorus removal, a technique based on 
the ability of activated sludge to take up phosphonis (in excess of that required for 
normal growth) when submitted to altemating aerobic and anaerobic conditions. 
Biological phosphorus removal requires organic substrate, which must be supplemented 
if the wastewater lacks sufficient amounts. In this case, Smolders et al. (1996) state that 
a sidestream configuration (in which substrate and precipitant are added in a stripper 
tank on the sludge line which also serves as the sole anaerobic zone of the process) as 
being the most COD-efficient method for phosphorus removal : the required 
concentration of poly-P-biomass is 10 times lower than in a mainstream configuration 
and the substrate requirement is much lower. 
The Agropur cheese factory effluent (Notre-Dame-du-Bon-Conseil, NDBC, 
Quebec) is highly loaded in organic matter, nitrogen and phosphoms. Carbon and 
ammonium removal is well performed by the existing treatment plant (equaiuation tank, 
anaerobic digester, sequencing batch reactor (SBR), aerated lagoons) but the final 
phosphoms concentration exceeds the 1 mg PL standard, biological removal of 
phosphoms by the SBR activated sludge being hindered by the lack of organic substrate 
in the SBR influent due to upstrearn anaerobic digesters that convert organic compounds 
into biogas. 
The main objective of this work was to demonstrate the feasibility of phosphonis 
removal below 1 mg PL fiom Agropur effluent by an SBR sidestream process (narned 
"combined process") wit h minimal substrate and calcium addition. A consequent 
secondary objective was complete nitrogen removal, which is a prerequisite for efficient 
biological phosphoms removal. A fûrther objective was to vdidate the A3DX model, a 
comprehensive mathematical model for carbon, Ntrogen and phosphonis mmoval, 
including phosphorus precipitation with iron and calcium. 
The A3DX model, which is primarily based on the ASM3 and TUD models and 
the work of Maurer and Boller on the precipitation of phosphorus with calcium, was 
used in the first part of this study as a tool for process design (SBR cyclology, acetate 
and calcium requirements, pH). The process was then tested in a lab-scale SBR with a 
19 L liquid volume, fed with samples from NDBC anaerobic digester effluent (with an 
average phosphorus concentration of 50 mg PL) .  
In the first experimental phase (days I to 44 : operation cycle 4 TKNKOD ratio 
of 0.22, addition of 42 mg Ca/L influent), the process was proven unable to remove 
nitrogen, or consequently to promote biological phosphorus removal either (inhibition 
by anoxic instead of anaerobic conditions). Chernical precipitation with calcium reduced 
the effluent phosphorus concentrations to 4 mg PR. with pH fluctuations between 7.9 
and 8.6 but only to 12 mg PR. when the pH was maintained below 8. 
The second experimental phase (days 45 to 93 : operation cycles BI and 82 ,  
TKNICOD ratio of 0.17, addition of 44 mg C a  influent, maximal pH 8) was focused 
on denitrification enhancement. Acetate addition was first scheduled at the beginning of 
the sidestream phase (cycle BI) and then spread out over the whole unaerated phase 
(cycle 82). which resulted in an increasing denitrification rate, a reduced N 0 3 ; t r . m ~  
ratio. and the development of anaerobic conditions in the cycle. The phosphonis 
concentration in the effluent was stable (15 mg PL) and no activity of polyphosphate 
accumuiating organisms was detected. Detenoration of the SBR mixed üquor (phpoint 
floculation) was noted at the end of this phase (83) and the reactor had to be started up 
with a fresh biomass for the next phase. 
In the third experimental phase (days 95 to 156 : operation cycle C, TKN/COD 
ratio between 0.12 and 0.16, addition of 50 mg CdL influent, average pH between 7.9 
and 8.4), denitrification was first nearly complete (TKNKOD 0.16) and then complete 
(TKNKOD 0.12 and 0.15), which enabled the assessrnent of substrate requkement for 
nitrogen rernoval at 6.25 mg CODfmg N. 
Maximal pH in the reactor was also increased to enhance chemical phosphoms 
removal. The effluent phosphoms concentration reached a minimum of 5 mg PR. for an 
average pH of 8.4. The activity of poiyphosphate accumulating organisms was detected 
for the first time on the last day of the experiment but represented at most 2% of the 
phosphoms rernoval. 
Phosphoms and calcium mass balances suggested that the dominant species of 
calcium phosphate precipitated in the SBR was not hydroxyapatite Ca5(PO&OH as 
predicted by Maurer and Boller (1999), but monetite CaHPOd. This might be due to the 
combined effects of high magnesium/calciurn ratio (Mg/Ca > 0.45 mol/mol) and pH. 
Experimental conditions were again simulated to evaluate the accuracy of the 
A3DX model. The simulation results agree with expenmental data concerning the 
substrate requirement for biological phosphoms removal (initial simulations were 
erroneous because the influent COD was overestimated). The simulation of nitrogen 
rernoval is also reasonably satisfjing insofar as the model had not been calibrated. 
However, the calcium phosphate precipitation mode1 was shown inadequate to simulate 
chemical phosphonis removal from Agropur influent treated by the combined process. 
Adjustments to the model are proposed to take into account the influences of 
magnesium and pH on calcium phosphate precipitation. 
The interest of a sidestream configuration in case of COD shortage was 
reconsidered : the actual substrate requirement for biological phosphorus removd also 
includes COD needed for denitrification, hence the required arnount of acetate for a high 
TKN/COD ratio in the wastewater may be considerable, in spite of the chemical 
contribution to phosphonis removal. 
The cost of the combined process was estimated accordhg to the simulation 
results (which predicts that a TKNICOD ratio of 0.12 should allow the 1 mg P L  
standard to be reached in the SBR effluent) and was compared to the cost of phosphorus 
removal by iron, calcium and magnesium precipitation. The costs appeared to be similas 
for the combined process and iron CO-precipitation. Since the treatment perfomed by 
the combined process is more complete (nitrogen as well as phosphorus removal), this 
concept rnight still be interesting for Agropur and further work is reconunended. A 
fùrther alternative is struvite precipitation. This approach offers signuicant advantages 
(low cost of chemicals, partial ammonium removal and phcsphate recovery for 
recycling) and thus appears to be also worth investigating. 
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1.1. Problématieue 
1.1.1 Problèmes occasionnés par le phosphore : l'eutrophisation des cours d'eau 
Le déversement du phosphore dans les cours d'eau est souvent l'élément 
déclencheur de la dégradation de la qualité de l'eau due au phénomène d'eutrophisation. 
L'eutrophisation est un déséquilibre des écosystèmes aquatiques causé par un exch 
de matières nutritives organiques et inorganiques (carbone, azote, phosphore), qui se traduit 
par l'augmentation de la biomasse, la prolifération des algues et plantes aquatiques, la 
diminution de la concentration d'oxygène dissous, l'augmentation de la concentration en 
ammoniaque et nitnte, et halement la disparition de certaines espèces de poissons. 
Bien que la présence de carbone et d'azote soit également requise, le phosphore est 
le facteur iimitant de la croissance microbienne le plus eéquent dans les biotopes 
aquatiques. La prévention de l'eutrophisation nécessite par conséquent la régulation stricte 
des flux de phosphore. 
Les nomes en vigueur au Québec préconisent, pour les industries, une 
concentration maximale de phosphore à l'effluent de 1 mg PL ou un enlèvement de 98 %. 
1.1.2 Procédés de déphosphatation 
Les techniques de déphosphatation sont de Rature chimique, physique ou 
biologique. 
Les méthodes chimiques reposent sur l'ajout de sels bduminium, de fer, de 
calcium ou de magnésium, qui forment avec le phosphore des précipités inso1ubles. 
Les prodés  physiques sont de deux types, selon qu'as assurent l'enlèvement du 
phosphore sous forme partidaire (filtration sur sable ou sur milieu granulaire, m i ~ f ~ -  
tamis, ultra- et nano-filtration) ou sous forme soluble (osmose inverse et résines 
échangeuses d'ions). 
La déphosphatation biologique exploite la capacité qu'ont certaines bactéries à 
stocker le phosphate au-delà des b i s  métabotiques de croissance. Dans un procédé de 
boues activées classique, la teneur en polyphosphates est d'environ 0,02 mg P/mg M E S ,  
alors que la fiaction active de biomasse déphosphatante peut contenir jusqu'à 0,38 mg P/ 
mg MVES (Wentzel et Ekarna, 1997). 
Un procédé de déphosphatation comprend typiquement une zone anaérobie en 
amont d'une zone aérobie avec recyclage des boues. En présence d'oxygéne (ou à défaut, de 
nitrates), les micro-organismes déphosphatants assimilent le phosphate présent dans le 
milieu et l'accumulent sous forme de polyphosphate. Une fiaction de ce polyphosphate est 
libérée en conditions anaérobies (inhibition du processus de respiration) pour fournir de 
I'énergie. La déphosphatation repose sur une alternance de phases anaérobie et aérobie, à 
l'issue de laquelle la biomasse e ~ c h i e  n phosphore est purgée du système. 
Les nitrates pouvant jouer le rôle d'accepteur &al d'électrons dans le processus de 
respiration en l'absence d'oxygène, leur présence en conditions non aérées inhibe le 
métabolisme anaérobie et nuit fortement à la déphosphatation. II est donc mcial que les 
nitrates soient totalement éiiminés dans un procédé de déphosphatation biologique. 
1-2, Mise en contexte : Traitement de I'tmuent de la fromancne Anro~ur INotre- 
Dame-du-Bon-Conseil. Ouébec) 
L'emuent de la fiornagerie Agropur, située à Notre-Damedu-Bon-Conrai, 
Québec. représente un dén quant à son épuration étant donné ses concentrations élevées en 
matière organique, en azote et en phosphore (50-60 mg P L  pour ce dernier composé, en 
raison de l'utilisation d'acide phosphorique pour le nettoyage et l'entretien des unités de 
production). Les techniques d'enlévement du carbone, de l'azote et du phosphore sont bien 
maîtrisées en ce qui concerne les effluents municipaux peu chargés (concentrations 5 à 10 
fois plus faibles que celles rencontrées chez Agropur), mais le traitement des effluents 
industriels est nettement plus aitique, surtout en ce qui concenie le composé le plus 
d-ficile à retirer des eaux, le phosphore. 
L'etnuent est traité sur le site de la fromagerie avant d'être rejeté dans la rivière 
Nicolet fisionnant avec le fleuve St-Laurent. La station de traitement comprend 
actuellement un bassin d'égalisation dans lequel a lieu une fermentation acidogène, deux 
digesteurs anaérobies de type «UASB» («Upflow anaerobic sludge blanket») en parallèle 
pour l'enlèvement du carbone par production de biogw deux réacteurs biologiques 
séquentiels (RBS) en parallèle pour l'enlèvement de l'azote, du phosphore et de la matière 
organique résiduelle, et des bassins d'aération pour le polissage de l'effluent. Un schéma 
des installations est présenté sur la figure 1. 
Bassin 
d'tigal isation 
Réxteur 1 W B  h 
Réxteur 4-z-p Bassins d'riératio n et Ji: polissage 
Figure 1-1 : Schéma de la station de traitement dtAgropur a Notn-Dame-du- 
Bon-Conseil 
L'épuration biologique en réacteur biologique séquentiel s'avère efficace en ce qui 
concerne la matière organique, les solides en suspension et l'enlèvement de l'azote 
ammoniacal, mais la concentration résiduele en phosphore (entre 10 et 25 mg PL) excède 
largement la norme de 1 mg P L  
Le manque de substrat constitue la principale cause du manque d'efficacité des 
RBS pour I'enlèvement du phosphore. En eff* bien que des acides gras volatils (substrat 
privilégié des organismes déphosphatants) soient produits par acidogénèse dans le bassin 
d'égalisation en quantité suffisante pour assurer la déphosphatation biologique, ceux-ci ne 
sont pas disponibles au niveau des RBS car ils sont préalablement consommés dans les 
digesteurs anaérobies. Cette étape du traitement (conversion de la matière organique a> 
biogaz dans les réacteurs UASB) permet de réaliser une économie non negligeable en 
matière de coût énergétique, c'est pourquoi lors de I'insiallation des RBS ii a pani 
préférable de ne pas diminuer la charge orga~que de l'affluent des digesteun anaérobies et 
d'effectuer la déphosphatation en aval. 
Un autre mode d'enlèvement du phosphore, par précipitation-adsorption sur un 
milieu absorbant, a été envisagé et a fait l'objet d'une étude récente, mais s'est avéré 
économiquement peu attrayant (Comeau et al., 1999). Le problème subsiste donc. 
Dans une perspective plus générale, fa situation d7Agropur n'est pas un cas isolé. La 
déphosp hatation d'effluents industriels fonement chargés en phosphore est souvent 
problématique. La précipitation chimique exige une forte quantité de coagulant lorsqu'on 
s'approche de la limite de solubilité et le coût de la déphosphatation purement biologique 
est particulièrement élevé pour les effluents a faible rapport C/P car une source de carbone 
doit ètre fournie a la biomasse. U serait donc intéressant de développer une alternative de 
coût plus raisonnable, à la fois en termes d'installations physiques et de substrat OU de 
coagulant ajouté. 
1.3. Obiectifs 
La norme de 1 mg P/L étant outrepassée, un nouveau procédé de 
déphosphatation doit être mis au point pour traiter convenablement l'effluent de la 
fromagerie de NDBC. 
Cette étude vise le respect de la nonne de 1 mg PIL à l'effluent des RBS pour un 
coùt minimal. L'objeaif est de démontrer la faisabilité du traitement par un procédé 
combinant la déphosphatation biologique et la précipitation chimique dans un même 
réacteur (RBS), afin de minimiser la demande en substrat et d'éviter l'adjonction d'une 
norivelle unité a la station de traitement. 
Cette recherche est basée sur l'hypothèse avancée par Smolders et al. (1996) selon 
laquelle le procédé « sidestream » nécessite seulement 1/10 de ia quantité d'acides gras 
volatils et de biomasse requise par un procédé biologique classique de type « mainstream ». 
Le procédé proposé pour traiter I'effluent de Notre-Damedu-Bon-Conseil, le 
procédé «combiné», applique le principe du procédé « sidestream)) à un réacteur 
biologique séquentiel : ajout d'acides gras volatils et de coagulant dans le RBS en phase 
anaérobie après évacuation du surnageant. il sera décrit plus en détail à la section 3.2. de ce 
mémoire. 
L'effluent de NDBC étant fortement chargé en azote et les nitrates étant nuisibles à 
la déphosphatation biologique, le procédé combiné devra en outre assurer la dénitrification 
complète de I'effluent des digesteurs anaérobies. 
Un autre objectif secondaire de ce projet est de contribuer à la validation du modèle 
A3DX. modèle intégrant les mécanismes biologiques et chimiques de l'enlèvement du 
carbone. de l'azote et du phosphore. Cette validation présente un intérêt particulier car 
l'effluent traité est de nature industrielle. alors que la plupart des modèles ont été testés sur 
des effluents synthétiques et municipaux. 
1.4. Organisation du mémoire 
Ce mémoire de maîtrise décrit le cheminement poursuivi afin de tester l'&=cité 
de l'enlèvement du phosphore de l'effluent de la fiornagerie d'Agropur par le procédé 
combiné. 
Un premier chapitre d'introduction a présenté le contexte de cette étude ainsi que 
les objectifs de cette recherche. 
Une revue de littérature (chapitre 2) exposera succinctement les processus 
biologiques et chimiques de l'enlèvement de l'azote et du phosphore, divers procédés de 
mise en oeuvre de ces mécanismes, ainsi que les principaux modèles mathématiques 
utilisés dans cette étude. 
Le chapitre 3 est consacré à la description de la méthodologie : logiciel GPS-X et 
modèle A3DX pour la modélisation, description du procédé combiné, montage 
expérimental et méthodes analytiques. 
Les résultats obtenus (simulations préliminaires pour le design du procédé, 
expérimentation en laboratoire, ajustement du procédé, comparaison des profils 
expérimentaux et simulés) seront présentés et discutés dans le chapitre 4. 
Enfin, le chapitre 5 «conclusions et recommandations» dressera une mise au point 
sur les principales réalisations de ce projet et identifiera les aspects a approfondir. 
CHAPITRE 2 
REVUE DE LSITÉRATURE 
Ce chapitre décrit les mécanismes biologiques impliqués dans l'enlèvement de 
l'azote et du phosphore, l'influence des conditions environnementales. les mécanismes de 
la précipitation chimique, la configuration asidestream) et les phcipaw modèles 
mathématiques d'enlèvement des nutriments dans les boues activées. 
2.1. Mécanismes bioloeiaues 
2.1.1. Nitrification 
La nitrification est le processus aérobie d'oxydation de l'ion ammonium W' en 
nitrite NO; et d'oxydation du nitrite en nitrate Na-: 
La deuxième réaction a lieu en une seule étape, alors que la première fait appel à 
plusieurs intermédiaires. C'est du reste la réaction limitante dans le processus. 
Les bactéries isolées panni les espèces responsables de l'oxydation de l'ammonium 
en nitrite dans les systèmes de traitement de l'eau appartiennent typiquement au genre 
Nitrosomoms. Le genre Nitrobacter est le plus communément identifié chez les bactéries 
responsables de l'oxydation des nitntes en nitrates. 
La plupart des organismes nitrifiants, comme Nitrmmolyz~ et Nitrobacfer, sont 
des autotrophes qui obtiennent le carbone nécessaire à la croissance cellulaire à partir de 
composés inorganiques ( C a  ou HCa]. Le carbone doit être réâuit pour être intégré à la 
masse cellulaire, et l'énergie requise est fournie par l'oxydation de N-' ou Ne. Les 
bactéries nitrifiantes sont caractérisées par un taux de croissance lent, dû au f ~ b l e  
rendement énergétique de l'oxydation de I'amrnoniurn ou des nitntes. Ces bactéries sont 
aérobies obligatoires (elles ne peuvent croître qu'en présence d'oxygène) mais ne sont pas 
affectées par l'absence d'oxygène sur de courtes périodes. 
Les principales conditions environnementales qui afféctent l'efficacité et le taux de 
nitrification sont la température, le pH, et la concentration en oxygène dissous. 
Le taux spécifique de croissance augmente avec la température de 5°C à 30°C. II se 
maintient a un optimum entre 30°C et 35OC. puis il chute basquement entre 35°C et 40°C. 
Le pH a généralement un effet inhibiteur marqué en deçà de 7.5 et au delà de 9.5. 
L'optimum se situe entre 8 et 9. 
La conversion d'l mg N de m' en NO< requiert 4.57 mg d ' a .  La dépendance 
en oxygène dissous peut être modélisée par une simple fonction de saturation de Monod : 
avec Cm concentration en oxygène dissous et kKsM coefficient de saturation, de l'ordre de 
0,s- 1 .O mg Ofi. 
La nitrification peut en outre être affectée par b présence d'inhibiteurs, notamment 
les métaux lourds et de nombreux composés organiques synthétiques (composés soufiés et 
phénols par exemple) (Henze et al., 1995b ; WEF, 1997). 
2.1.2, Dénitrification 
La dénitrification est le processus par lesquels certains micro-organismes 
convertissent le nitrate Na' en azote gazeux Nz pour produire l'énergie nécessaire à la 
croissance celulaire. 11 s'agit d'un mécanisme catabotique dans lequel le nitrate est utilisé 
comme oxydant. La plupart des organismes dénitr8ants sont fàcuitatifS et utilisent donc 
préférentiellement l'oxygène comme accepteur finai d'électrons dans la chaîne respiratoire. 
C'est pourquoi la dénitrification requiert des conditions anaérobies, ou plus exactement 
anoxies. 
La réduction des nitrates se fait en deux étapes. La première étape est la conversion 
des nitrates en nitrites. 
Les nitrites sont ensuite réduits en azote gazeux avec pour intermédiaire le 
monoxyde d'azote et l'oxyde nitreux : 
Il existe une grande variété de bactéries dénitdantes. Selon les espèces, l'une des 
étapes de la dénitrification est plus limitante que l'autre. Certaines bactéries ne peuvent 
d'ailleurs effkctuer qu'une des deux étapes. 
La réduction des nitrates ou des Ntrites dans la chaîne respiratoire ne peut avoir lieu 
que si elle est couplée à une réaction d'oxydation. La plupart des organismes dénitrifiants 
étant chimiohétérotrophes, ce sont essentiellement des composés organiques qui servent de 
donneurs d'électrons et de source de carbone. En terme de DCO, le substrat consommé par 
la réduction de Na-en NÎ se monte à 2.86 mg DCO/mg N (WEF, 1997). 
Les bactéries dénitaantes peuvent croître à partir de sources de carbone variées. 
Le taux de dénitrification est affecté par le type de substrat disponible, en particulier selon 
qu'il est rapidement ou lentement biodégradable. Ainsi des taux plus élevés sont obtenus 
avec l'acide acétique ou le méthanol qu'avec la matière organique contenue dans les eaux 
usées. Le rapport optimal CM @CO sur azote total) nécessaire à la dénitrification 
complète d'une eau usée est de l'ordre de 3 ou 4 mg DCO/mg N. Le rapport C/N observé 
en pratique est généralement supérieur à ces valeurs, selon le design du procédé et 
1' efficacité du contrôle (Henze et al., 1 995b). 
Le taux de dénitrification est également & d é  par la température (optimum entre 
30°C et 3S°C), par le pH (optimum entre 7,5 et 9), par la concentration en oxygène dissous 
(inhibitrice au delà de 0,3-0,5 mg m), et par la présence d'acide nitreux H m  qui Uihi'be 
la dénihification à partir de 0,OS mg N/L (un pH supérieur à 7 écarte tout risque 
d'inhibition car est alors dissocié en N& et H") (Glas et ai., 1997). 
2.1.3. Déphosphatation 
La déphosphatation biologique repose sur l'accumulation du phosphate par la 
biomasse exposée à une alternance de phases anaérobies (relargage de phosphate), aérobies 
(recaptage du phosphate) et éventuelement anoxies. Cette section décrit le métabolisme 
bactérien propre à ces différentes phases. 
Réactions de la phase anaérobie 
Une zone anaérobie se caractérise par i'absence d'oxygène et de nitrates, ce qui 
empêche l'oxydation de composés organiques. Toutefois, les bactéries qui possèdent une 
réserve d'énergie sous forme de polyphosphates (poly-P) et de glycogène utilisent cette 
énergie pour stocker des composés organiques simples, tels l'acétate et le propionate. Une 
fois transportés dans la cellule, ces substrats sont convertis en poly-p-hydroxyalcanoates 
@'HA). principalement pol y-P-hydroxybutyrate (PHB) et pd y-p-hydroxyvdérat e (PHV). 
D'autre part, en conditions anaérobies, certains micro-organismes hétérotrophes 
peuvent fermenter la matière orgarique. Un type de fermentation d'importance particulière 
pour la déphosphatation est I'acidogénk qui conduit à la formation des acides gras volatils 
(acétate, pro pionate, butyrate), substrat privilégie des bactéries déphosphatantes. 
Le métabolisme des bactéries déphosphatantes lors de la phase anaérobie peut être 
schématisé de la façon suivante (Mumieitner et al. 11997 ; Smolders et ai-, 1994b) : 
r Transport transmembranaire de substrat organique 
Synthèse de PHA 
Dégradation des polyphosphates 
Production de nicotinamide adénine dinucléotide (NADH) à partû du @ycogène 
Relargage de phosphate 
Un schéma simplifié du métabolisme de la phase anaérobie est représenté sur la 
Figure 2-1. La stcechioméhie des Mientes  réactions est indiquée dans le schéma global 
de la Figure 2-3. 
Le transport d'acétate ou de propionate à l'intérieur de la bactérie ne peut s'efféctuet 
qu'à l'état neutre, ce qui nécessite l'entrée simultanée d'un proton avec chaque anion. Le 
processus altère le gradient de pH et le potentiel membranaire, lesquels doivent ensuite être 
rééquilibrés, ce qui consomme de I'énergie. 
La proportion a d ' A n  consommé par acétate (ou propionate) transporté varie donc 
selon le pH : ka< 1 (Smolders et al., 1994b). Le phénomène est détaillé au paragraphe 
AGV 
Figure 2- 1 : Métabolisme des PA0 en phase anaérobie 
En fait, une grande gamme de composés organiques - acides carboxyliques, sucres, 
acides aminés - peuvent être utilisés en conditions anaérobies par les bactéries 
déphosphatantes. Les voies métaboliques et les phénomènes d'assimilation sont dors 
dinérents et parfois contraires aux rhha t s  obtenus avec i'acétate (Cam& et al, 1997 ; 
Mino et al., 1 998 ; Satoh et al., 1996). Cependani, dans la majorité des études, le substrat 
considéré est l'acétate, car il provoque le relargage le plus important en t e m  de mol de P 
libérdmol de C assimilé (Jun et Shin, 1997). 
Réactions de la phase aérobie 
En conditions aérobies, les principaux processus mis en jeu dans les boues activées 
sont l'oxydation de la matière organique par les bactéries hétérotrophes, la nitrification par 
les bactéries autotrophes et I'accumulation de phosphate par les bactéries dephosphatantes. 
Après la phase anaérobie, la biomasse déphosphatante réabsorbe en effet des phosphates 
pour reconstruire ses résewes de poly-P. 
Cette réabsorption est supérieure au relargage anaérobie - d'où accumulation nette 
de phosphore par la biomasse. Les micro-organismes déphosphatants disposent d'un accès 
exclusif a une source de matière énergétique carbonée intracellulaire : les P m  ce qui leur 
évite d'entrer en compétition avec d'autres bactéries pour les substrats wbonés externes. 
Le métabolisme aérobie se résume de la façon suivante (Murnleitner et al., 1997 ; 
Smolders tif nl., 1994a) : 
Assimilation de phosphate 
Formation de poly-P 
Croissanceet maintenance 
Formation de glycogène à partir de PHA 
Formation d7ATP à partir de NADH (respiration) 
La Figure 2-2 illustre le métabolisme de la phase aérobie. La Figure 2-3 résume la 
stœchiométrie complète du métabolisme de ia déphosphatation, en conditions aérobie et 
anaérobie à pH 7 (Smolders et al., 1994~). 
L'ATP employé pour la synthèse de @y-P ne représente que 1,6% de I'ATP total 
produit. Du point de vue bioénergétique, les besoins en énergie pour la formation de poly-P 
sont bien inférieurs à ceux de la croissance (Wentzel et al., 1990). Cependant, la 
récupération de poly-P et de glycogène après la phase anaérobie est prioritaire par rapport à 
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Phase anoxie 
En conditions anoxies, c'est-àdire en absence d'oxygène mais en présence de 
nitrates (qui proviennent de l'oxydation de l'ammoniaque par les bactéries nitrifiantes), les 
bactéries hétérotrophes dénitrifiantes utilisent les nitrates comme accepteurs d'électrons 
pour oxyder les substrats organiques et produire de l'énergie, tout en libérant de l'azote 
gazeux. 
Certaines bactéries déphosphatantes sont dénitrifiantes et leur métabolisme en 
conditions anoxies est alors semblable à celui de la phase aérobie, la seule différence étant 
que les nitrates remplacent I'oxygéne comme accepteur d'électrons. Les réactions de 
formation de poiy-P, de croissance, de synthèse de glycogène et de dégradation de PHA 
sont inchangées. Quant aux réaaions de production dATP et de transport de phosphate. 
seule leur stœchiométrie est afEectée (Murnieitner et al.. 1997). 
La phase anoxie peut donc être substituée à la phase aérobie pour ef f iuer  la 
réabsorption du phosphore. U faut alon environ 4-5 mg de nitrates pour éliminer 1 mg de 
phosphore (van Loosdrecht et al., 1 998). 
De nombreuses bactéries déphosphatantes cependant ne sont pas capables d'utiliser 
les nitrates et se comportent en phase anoxie comme en phase anaérobie en assimilant les 
substrats carbonés et en relarguant des phosphates. La coexistence des deux métabolismes - 
dénitrifiant et anaérobie - nuit à l'e~cacîté de la déphosphatation à cause de la compétition 
entre les deux types d'organismes déphosphatants. 
Bactéries dé~hosphatantes 
Dans une boue déphosphatante, plusieurs types de bactéries cohabitent : 
autotrophes, hétérotrophes déphosphatants et hétérotrophes non déphosphatants. Parmi les 
organismes déphosphatants, les bactéries identifiées par les premières études 
microbiologiques appartiennent à i'espèce Acinetobacter morimeiIa (Fuhs et Chen, 1975). 
Cependant des travaux plus récents utilisant des sondes et des biornarqueurs w q u e s  
ont démontré qu'ilcinetobacter n'est pas le principal acteur de la déphospshatation 
biologique et représente souvent une hction inférieure à LW de la population bactérienne 
&fino et al., 1998). Jusqu'à présent, aucune culture pure n'a été en mesure de mener à bien 
la déphosphatation. Il semblerait que plusieurs souches en cohabition et en interaction 
soient impliquées dans i'accumulation de phosphore par la biomasse, et que les voies 
biochimiques ne soient pas uniques (Mino a ai., 1998). Des travaux récents basés sur des 
études d'ARN nbosomal suggèrent que certains organismes déphosphatants pourraient 
appartenir a une sous-classe de protéobactéies proches de Rhod~~~cclus ~p (McMahon et 
al., 1999). 
2.2. Paramètres affectant la dé~hos~hatation bioloniciue 
L'efficacité de la déphosphatation biologique est conditionnée par de très 
nombreux facteurs. L'influence de quelques uns de ces paramètres est exposée dans 
cette section. 
2.2.1. Charge organique de I'ailïuent 
Pour une déphosphatation efficace, il est impératif que les eaux usées 
contiennent une charge organique suffisamment importante, principalement en DCO 
rapidement biodégradable, car cette W i o n  de la matière organique constitue le substrat 
de la biomasse déphosphatante, et l'enlèvement du phosphore dépend du développement 
de cette biomasse. 
Les bactéries déphosphatantes sont capables de croître à partir de sources de 
carbone variées (sucres, acides carboxyliques, acides aminés, acides gras volatils) (Jun 
et Shin, 1997 ; Satoh et al., 1998). Les acides gras volatils à coune chaine comme 
I'acétate et le propionate, produits par fermentation de i 'duent, sont la principale 
source carbonée des bactéries déphosphatantes dans de nombreux procédés. II faut 
environ 20 mg de DCO pour éliminer 1 g de phosphore (Lie, 1996). Le rapport molaire 
phosphore relargué sur AGV consommé qui vaut 0,s pour l'acétate selon Jun et Shin 
(1997) augmente pour les autres types de substrats carbonés. Pour éviter l'ajout de 
substrat, de nombreux procédés favorisent la formation d'AGV par une étape préalable 
de fermentation en bassin anaérobie ou en augmentant le temps de rétention hydraulique 
de la phase anaérobie. 
Par ailleurs, en présence d'azote dans le procédé (NH<' ou NO< ), la charge 
organique de l'affluent influence indirectement la déphosphatation biologique par 
l'intermédiaire de la dénitrification. En effet, l'existence de conditions anoxies affecte 
négativement la déphosphatation et l'enlèvement de l'azote requiert du substrat. C'est 
pourquoi le calcul du rapport azote total sur DCO est utile pour estimer si la matière 
organique et l'azote ammoniacal contenus dans une eau usée sont compatibles avec un 
traitement de déphosphatation biologique (Ekarna et al., 1984). Différents types de 
procédés sont recommandés selon la valeur de ce rapport. La valeur maximale citée par 
Ekama et al. ( 1984) est de 0,14 mg Nlmg DCO (procédé de type UCT modifié). 
Le pH est un paramètre important dans un procédé de déphosphatation car il 
affecte l'énergie nécessaire au transport de l'acétate dans la cellule. Comme cette énergie 
provient en grande partie de la dégradation des polyphosphates, le rapport phosphate 
relargué / acétate consommé est sensible au pH et est plus élevé en milieu basique qu'en 
milieu acide. 
L'influence du pH est reliée au concept de force protomotrice (pmf), qui 
désigne un gradient chimiosmotique de part et d'autre de la membrane des bactéries. 
dont les deux composantes sont le potentiel électrique membranaire Ayi et le gradient de 
pH dû à l'acidité relative du milieu extracellulaire par rapport au cytoplasme bactérien. 
Comme la cellule maintient la force protomotrice et son pH interne constants, une 
variation du pH externe modifie le potentiel membranaire Ayi. Plus le pH extracellulaire 
est élevé, et plus Ay devient négatif, de sorte que l'entrée d'un substrat chargé 
négativement comme l'acétate demande plus d'énergie. 
La dépendance en pH du rapport phosphore relargué sur acétate consommé 
Yws (en mol Plmol C) peut être décrite par l'équation (Smolders et al., 1994b) : 
avec n charge transportée par C-mol d'acétate (-O,S), R constante des gaz parfàits 
(8,3 144 J/K.mol), T température (K), pHai et pHh pH extra- et intracellulaire, AGoAn 
énergie libérée par l'hydrolyse de I'ATP (-50 kJ1mol ATP), Ap force protomotrice (-17.4 
kJlmol), Ch et Cm concentrations intra- et extraceUulaire en acétate (C moVL) , et q = 0.3 
efficacité du couplage entre l'hydrolyse de I'ATP et le transport de l'acétate. 
Pour une concentration extracellulaire d'acétate de 6 mmol C L ,  Smolders et al. 
( 1994b) obtiennent la courbe de la Figure 2-4. qui peut s'écrire : 
Ym = O, 19 pHwi - 0,85 ( 5 )  
On peut remarquer par ailleurs que le rapport acétate assimilé/glycogéne 
consommé n'est pas affkcté par le pH (Brdjanovic et al., 1998 ; Smolders et al., 1994b). 
2.2.3. Température 
L'impact de la température sur la staxhiométrie et la cinétique de la 
déphosphatation biologique a été étudié entre 5OC et 30°C par Brdjanovic et al. (1997). 
La stcechiométrie des processus anaérobies est insensible à l'effet de la 
tempéraîure. Une idluence mineure est décelée sur certains coefficients stcechiométriques 
de la phase aérobie (taux de syntfiése des PHA et des poly-P, taux d'assimilation de 
l'ammoniaque en fonction de la quantité d'oxygène consommée). 
0 Valeurs 
expérimentales 
Figure 2-4 : Rapport P relargué / acétate consommé en fonction du pH (Smolders 
et aL, 1994b) 
La température affecte pratiquement tous les paramètres cinétiques qui 
interviennent dans les modèles de simulation de traitement biologique. Les paramètres sont 
valables dans une gamme de température étroite et il faut les recalculer grâce a l'équation 
d'hrhénius simplifiée suivante (Brdjanovic et a/. , 1997 ; Gujer et al.. 1999) : 
avec le paramètre 0~ obtenu par interpolation : 
Pour les réactions de la phase aérobie, les coefficients de température Br sont 
valables de 5°C à 30°C (taux de réaction uniformément croissants avec la température), à 
la dErence des processus anaérobies qui montrent un optimum a 20°C et pour lesquels 
les coefficients de température ne sont donc pas les mêmes de SOC à 20°C et de 20°C à 
30°C. 
L'effet de la température sur la phase aérobie est différent à court et à long temie. 
L'impact de la température a long terme @lusieurs semaines) est notamment plus marqué 
pour la croissance et la consommation de PHA et d'oxygène. 
A 30°C la déphosphatation est globalement moins efficace qu'à 20°C car la 
concent ration en biomasse diminue (augmentation de la lyse cellulaire et accroissement des 
besoins énergétiques de la maintenance). 
Cependant la déphosphatation peut être améliorée de manière indirecte par une 
augmentation de la température qui favorise la fermentation (augmentation de la quantité 
de substrat rapidement biodégradable), la nitrification et la dénitrification (Christensson et 
d, 1998 ; Moser-Engeler ri al., 1998). 
2.2.4. Âge des boues 
Lon de la mise en route d'un procédé de déphosphatation biologique, plusieurs 
mois sont nécessaires pour que la biomasse atteigne un état &équilibre correspondant à une 
déphosphatation optimale. Une fois l'état stationnaire atteint, le temps de résidence des 
boues (TRB), ou âge des boues, est un paramètre déterminant pour le procédé. 
Un TRI3 trop long nuit à une élimination efficace du phosphore car la capacité 
d'accumulation de phosphore de la biomasse est saturée, et le relargage dû à l'activité 
endogène augmente (Ekama et al., 1983 ; Matsuo, 1994). 
Un TRB trop court est égaiement néfase pour plusieurs raisons. D'une part, s'il est 
inférieur à 3 jours, la biomasse hétérotrophe nécessaire à la production de substrat 
rapidement biodégradable n'atteint pas un niveau de croissance sufnsant (Wentzel et 
Ekarna, 1997). D'autre part, la charge en phosphore de la biomasse déphosphatante est 
faible car les bactéries n'ont pas le temps d'acaimuler une grande quamité de phosphate- 
Enfin les bactéries nitrifiantes n'ont pas le temps de se développer, ce qui nuit à 
l'élimination de l'azote ammoniacal dans le cas fiéquent où l'enièvement du phosphore et 
de l'azote est combiné. 
Des valeurs courantes pour I'ige des boues sont de i'ordre de 20 jours. 
2.3.1. Principe 
La précipitation chimique est une méthode courante d'élimination du phosphore qui 
met à profit les propriétés de solubilité des espèces chimiques sous lesquelles se trouve 
engagé le phosphore dans les eaux résiduelles. 
Il existe une précipitation naturelle du phosphore, sans ajout de réactifs. notamment 
dans les bassins anaérobies des stations d'épuration. Jusqu'à 5û% (Maurer et BoUer, 1999), 
voue 85% (Appeldoom ef a!.. 1992) du phosphore relargué peut précipiter en présence de 
~ e ~ '  et ca2' dans les eaux brutes. Les principaux composés phosphatés précipités de 
nianière «naturelle» sont I'hydroxyapatite C~J(OH)(PO&, la vivianite Fe(PO.& et la 
stmvite M m P 0 4 .  Dans la plupart des cas, la précipitation naturelle ne suffit pas a 
atteindre les objectifs d'élimination du phosphore et il est nécessaire d'ajouter des réactirs 
de précipitation. 
L'ajout de ces réactifs peut se faire dans un décanteur primaire, en amont de 
I'épuration biologique (pré-précipitation ou précipitation primaire), dans le bassin de boues 
activées (précipitation simultanée) ou en aval de I'épuration biologique (post-précipitation 
ou précipitation tertiaire). La dernière méthode permet l'élimination de phosphore à des 
niveaux inférieurs à 1 ou 0.5 mg PR. mais nécessite généralement un investissement 
coûteux. 
Les principaux réactifs employés sont des sels métalliques d'aluminium et de fer 
(sulfate d'aluminium, chlorure ferrique, chlorosulfiate f&que, suh te  ferreux), et la chm. 
La quantité de réactif chimique à ajouter est fonction de la concentration de I'aflluent en 
espèces phosphorées et du degré de purification souhaité, mais également du pH, de 
l'alcalinité, de l'intensité du brassage, des solides en suspension et de la présence de 
substances interférentes (Maurer et BoUer, 1999). Le rapport coagulant ajouté 1 phosphore 
edevé augmente de façon exponentielle (surdosage) pour les failes concentrabons 
résidueiles de phosphate car on se rapproche de la limite de solubilité. Un exemple de 
dosage est illustré sur la Figure 2-5 (WEF, 1998). 
Figure 2-5 : Rapport Al(m) ajouté sur phophore enlevé en fonction de la 
concentration résiduelle en orthophosphate. Expériences de 
laboratoire en cuvée (+ et a) et en alimentation continue (m) (WEF, 
1997). 
L'enlèvement du phosphore par précipitation entraîne généralement des problèmes 
de gestion de boues (très abondantes dans le cas de la chaux, chargées en métaux dans le 
cas du fer et de l'aluminium). De nouveaux procédés sont développés pour s'atfranchu de 
cette difficulté et recycler le phosphore récupéré. Un exemple de valorisation du phosphore 
enlevé est la cristallisation de la stnivite M@H$04 par ajout de magnéhm dans un lit 
fluidisé de particules sur lesquelles le phosphate cristallise. Outre l'ajout de réac@ ce type 
de procédé (précipitation nucléée) nécessite généralement le dégazage de l'fluent, le 
contrôle du pH et la présence d'un minéral de cristallisation. Le procédé Crystdaaor 
@HV, Eggers et ai. 1991) permet d'atteindre 1,7 mg PR. en sortant du réacteur a pépites et 
moins de 0.5 mg PL après filtration. 
2.3.2. Co-précipitation du phosphore avec le calcium dans un traitement 
biologique 
n existe p~cipaiement 5 espèces cristallines susceptiibles de se former dans des 
eaux contenant du calcium et des phosphata. Ce sont, par ordre de solubilité décroissante, 
I'hydroxyapatite Ca5(PO&OH (HAP), le phosphate tricalcique Ca,(PO&. le phosphate 
octacalcique C~(HP04)2(P04)4-5H20, la monétite CaHP04 et la bnishite CaHPOdH20. 
Thermodynamiquement l'hydroxyapatite est le composé le plus stable mais des fornies 
amorphes de phosphate de calcium précipitent tout d'abord. La nature de ces précurseurs et 
leur transformation ultérieure en composés dépendent du pH, des concent rations 
en calcium et magnésium, de l'alcalinité, de la force ionique et de la matière organique 
présente dans la solution (Abbona et al, 1986, 1988 ; Musvoto et al., 2000). Ainsi la 
cristallisation de l'hydroxyapatite peut être totalement inhibée par certains ions, notamment 
les pyrophosphates pz&, le magnésium et les carbonates. Une inhibition significative est 
rapportée à partir de 0,45 mol Mg/mol Ca (Arvin, 1983). 
Le nombre de paramètres a prendre en considération et le manque de données sur 
leurs effets conjugués rend difEicile la prédiction de l'espèce formée. Pour la CO- 
précipitation dans la liqueur mixte de procédés biologiques, Musvoto ut d. (2000) ont 
élaboré un modèle physico-chimique complexe incluant plus de 40 réactions. Un modèle 
plus simple proposé par Maurer et BoUer (1999) ne prend en compte que la précipitation 
réversible d'un complexe intermédiaire, Ca2HP04(OQ WP), et la précipitation 
irréversible de l'hydroxyapatite à partir de ce composé. 
Cependant ce modèle en concorde pas avec tes travaux de Carlsson et al. (1997) sur 
la nature du phosphate précipité dans des procédés de déphosphatation biologique, qui 
identifient Ca,(PO& comme composé dominant à pH 7 a CaHP04à pH 8,s. 
L'enlèvement du phosphore par CO-précipitation est une technique peu utilisée car 
l'abaissement de la concentration en phosphate en deqà de 1 mg P k  exige des pH compris 
entre 10.5 et 1 1, incompatibles avec les procédés biologiques. Le traitement par la chaux se 
fait donc généralement par pst-précipitation. L'inconvénient de l'utilisation du calcium 
comme précipitant à ces valeurs élevées de pH est la forte production de boues (2 à 3 fois 
plus qu'avec le fer ou l'aluminium) en raison de la formation de Caca.  La quantité de 
calcium à ajouter se calcule d'ailleurs en fonction de I'aicalinitb et non pas de la 
concentration en phosphates (WEF, 1997). 
2.4. Procédés 
2.41. Généralités 
Les premières observations d'une élimination significative du phosphore par les 
procédés a boues activées datent des années 60. Lhportance de la séquence 
anaérobidaérobie a été mise en évidence dans les années 70 (Fuhs et Chen, 1975), 
approximativement à la même époque qu'a été reconnu l'effet néfme de la présence de 
nitrates en zone anaérobie (Barnard, 1974). Une variété de procédés a été développée pour 
protqer cette zone anaérobie de la recirculation de nitrate et pour maximiser la 
dénitrification afin de réduire le rejet en azote total. Parmi ces divers procédés, on peut citer 
Bardenpho (Barnard, 1979, Phoredox (Barnard, 1979, Phoredox modifié (Ekama et al.. 
1 983), UCT (Siebritz et d, l983), et JHB (Nichoils a Osborn, 1987). 
Dans les années 80, l'importance de l'ajout d'acétate et de propionate en phase 
anaérobie a été reconnue, ce qui a conduit au développement de différentes approches pour 
mâuimiser la fermentation et ajouter le surnageant à la zone anaérobie du réacteur. Des 
fermenteurs et décanteurs primaires ont commencé à être introduits en amont dans les 
procédés de traitement, car l'accroissement de la production de substrat rapidement 
biodégradable qu'ils engendrent augmente i'efficacité de la déphosphatation biologique 
(Oldham et aL, 1995). 
De nouveaux procédés ont été proposés, parni lesquels on peut citer a titre 
d'exemple : 
les réacteurs biologioues séouentiels (RBS) : ce sont des réacteurs fermés soumis à 
plusieurs cycles de traitement. Chaque cycle comprend différentes phases : 
remplissage, aération, décantation, vidange. Ces réacteurs combinent les fonctions 
de bassin de remplissage, de zone aérobie, de zone anoxie, de zone anaérobie et de 
décanteur, dans un seul et même bassin, ce qui est avantageux pour les stations de 
petite ou moyenne taille. L'alternance des conditions est obtenue dans le temps 
plutôt que par écoulement d'un bassin a un autre. Des techniques basées sur la 
respirométrie (Larose et al., 1997). sur la mesure du potentiel rédox (Koch et 
Oldham, 1985) ou sur celle du pH (Spagni et al., 2000) permettent de déceler la fin 
des différentes phases et peuvent être utilisées comme indicateurs dans le contrôle 
du procédé. L'optimisation de la durée des différentes phases du cycle est toutefois 
assez délicate. 
la biofiltration : un biofiltre utilise un milieu flottant à CO-courants ascendants d'air 
et d'eau, avec un court temps de rétention hydraulique (4h). On opère avec un 
ensemble de biofiltres, l'air pouvant être coupé dans l'un (conditions anoxies ou 
anaérobies) et son effluent étant distribué dans les autres. La déphosphatation a lieu 
de manière effective par lavage à la fin d'une période aérobie (Gonçalves et al., 
1994). 
2.4.2. Procédé caidestream~ 
Le concept {(sidestream tel qu'exposé par Smolders et al. ( 1996) combine une 
épuration biologique avec une précipitation physico-chimique (simultanée ou en aval du 
réacteur anaérobie) et requiert I'addition de substrat et de précipitant. 
A la différence de la plupart des procédés de déphosphatation biologique qui 
sont de type «mainstream», le procédé «sidestream) se caractérise par une zone 
anaérobie reléguée sur la ligne de recirculation des boues, ainsi qu'illustré sur la Figure 
2-6. 
Seule la phase aérobie au cours de laquelle la biomasse déphosphatmte absorbe le 
phosphate de I'aflluent se trouve sur la ligne de traitement des eaux (~Unainstream,~). Les 
boues chargées en phosphore sont ensuite extraites de l'effluent du réacteur aérobie par 
décantation. La ligne de traitement des boues («sidestream>>) comprend une phase 
anaérobie, l'ajout de coagulants pour fiire précipiter le phosphate, et la ré-injection de la 
biomasse dans la ligne de traitement des eaux. 
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Figure 2-6 : Schéma des configuration «mainstream» et aidestrearn~ (Smolders 
et a/., 19%) 
Une évaluation théorique des deux configurations, basée sur une analyse 
stœchiométrique en régime permanent, a permis à Smolders et al. (1996) de prédire que la 
concentration d'organismes déphosphatants nécessaires à la déphosphatation totale de 
I'atnuent et la quantité d'AGV nécessaire au dévetoppernent de cette biomasse sont 
divisées par 10 dans le procédé (aidestreanm par rapport a un procéàé ((rnainstrtmw (dans 
lequel l'enlèvement du phosphore est purement biologique). 
L'intérêt de combiner une précipitation chimique avec l'épuration biologique 
est double : d'une part on réduit ainsi les besoins en substrat, et d'autre part le surdosage 
du précipitant est évité. En effet les processus biologiques concentrent le phosphate dans 
la biomasse, de sorte que le relargage dans le réacteur anaérobie contenant seulement les 
boues produit une concentration particulièrement élevée de phosphore. La quantité de 
réactif à ajouter est donc réduite (dosage quasi stœchiométrique) et du reste il n'est pas 
nécessaire que la concentration de phosphate résiduelle atteigne la nonne fixée puisque 
l'effluent du réacteur anaérobie est retourné dans le réacteur aérobie, ou le phosphore 
soluble sera recapté par la biomasse. 
Smolders ei al. (1996) soulignent l'avantage d'un tel procédé pour le traitement 
d'eaux usées ne contenant pas assez de matière organique pour assurer l'enlèvement 
biologique du phosphore et nécessitant donc l'addition d'une source de carbone. La 
quantité de substrat à ajouter est sensiblement plus faible dans une codguration 
((sidestrem par comparaison avec une configuration «mainstream) (demande divisée par 
10). Par ailleurs la taille réduite du bassin anaérobie constitue un autre intérêt du procédé 
{(sidestrem) 
2.5. Modélisation 
La modélisation mathématique des procédés de traitement biologique s'avère très 
utile a plusieurs niveaux : 
comeptiort : elle permet de tester une variélé de con6gurations de procédés de 
traitement, et d'éliminer celles qui ne sont pas efficaces du point de vue technique ou 
économique, 
opéralion : elle permet de vérifier la réponse d'un procédé à différentes conditions sans 
affecter la performance réelle de la station, 
recherche : les hypothèse des mécanismes proposés peuvent &e mises à Mpreuve, 
rkgzrlation : on peut déterminer l'impact d'une régulation sur la conception et le coût des 
systèmes de traitements. 
En 1983, I'TAWPRC (a présent IWA) a formé un groupe de travail pour faciliter 
i'application de modèles à la conception et l'opération de systèmes de traitement biologique 
de l'eau usée. Les modèles élaborés ont pour dénomination ASM pour ({Activated Sludge 
Modeb. 
Une des caraaâistiques principales de ces modèles est qu'ils sont présentés sous 
une forme matricielle (matrice de Peterson) qui permet une identification rapide des 
processus mis en jeu. Les éléments de la matrice sont les coefficients stoxhiométriques de 
chaque processus, exprimés en unités de DCO. Les équations cinétiques exprimant le taux 
de production ri d'un composant i sont construites en sommant les produits des vitesses pj 
de chaque processus j avec le coefficient stœchiométrique approprié v, : 
La difficulté majeure dans la mise en auwe de ces modèles réside dans la 
détermination des paramètres cinétiques pour une température donnée et la calibration des 
modèles pour une eau usée particulière. 
Le modèle ASMl (Henze et al., 1987) inch la modélisation de la croissance des 
bactéries hétérotrophes sous conditions aérobies et anoxies, la croissance aérobie des 
bactéries autotrophes (nitrification), la décroissance des hétérotrophes et des autotrophes 
i'ammonificat ion de I'azote organique soluble et l'hydrolyse de composés organiques et 
azotes. 
Le modèle ASM2 (Gujer et al., 1995 ; Henze et al., 1995a) et le modèle général 
(Dold. 1990, 1991) dérivent du précédent a y incluent les réactions de la déphosphatation 
biologique, c'est-à-due la synthèse et la dégradation de PHA et de poly-P selon que les 
conditions sont aérobies ou anaérobies, ainsi que la croissance et la lyse des PAO. 
Le modèle A S W  (Gujer et al., 1999) a été développé pour corriga certains défauts 
du modèle ASM 1. il décrit de manière plus détaillée les processus internes de stockage et 
de décroissance et réduit l'importance de lhydrolyse et de la hction azotée. Cette 
troisième version ne prend pas en compte la déphosphatation biologique. 
Le modèle ASM2d (Henze et al., 1999) est une version améliorée de ASM2 quant 
à la description des processus associés à la déphosphatation. La principale différence est la 
division des P A 0  en organismes déphosphatants dénitrifiants et organismes 
déphosphatants non dénitrifiants. 
II existe d'autres modélisations de la déphosphatation biologique en dehors des 
modèles ASM. Une approche différente est celle des modèles métaboliques dans lesquels 
les réactions observées sont reliées aux processus métaboliques internes des micro- 
organismes, dont la stcechiométrie est en général bien connue grâce aux études 
biochimiques. Le nombre de réactions indépendantes est donc réduit, ainsi que le nombre 
de paramètres stœchiométriques et cinétiques. Un exemple est le modèle métabolique de la 
déphosphatation biologique développé par Smolders et al. ( 1994c), qui prend en compte 
l'influence du pH et inclut le métabolisme du glycogène. Une variante permet en outre la 
modélisation de la dénitrification (Kuba et al., 1996). Les travaux de Fipe et Daigger 
(1998) ont apporté quelques mod~cations supplémentaires, notitmment en ce qui concerne 
l'expression du taux d'accumulation de phosphore UitraceUulaire. Le ((modèle de Deifb ou 
«modèle TUD» (Murnleitner et al., 1997) décrit les processus de déphosphatation en 
conditions aérobie et anoxie à partir des mêmes équations et paramètres cinétiques (seule la 
stœchiométrie change selon l'accepteur d'électrons). Ce modèle a été validé pour divers 
temps de résidence des boues, en régime permanent et transitoire, mais toujours à l'échelle 
du laboratoire. A pleine échelle, une combinaison d'ASM2d et du modèle de DeM s'est 
avérée performante pour prédire l'enlèvement de la DCO, du phosphore et de l'azote en 
station d'épuration (Brdjanovic, 1998). 
Le modèle A3DX (Ky et al., 2000) s'inspire des modèles ASM. (Gujer et al., 
1999), TUD (Mumleitner et al., 1997) et du modèle de Smolders révisé par Füipe et 
Daigger (1998). De plus, il prend en compte l'influence du magnésium sur la 
déphosphatation biologique (hdg2' est un des contre-ions impliqués dans le transpori 
transmembranaire des orthophosphates) et la précipitation du phosphate avec le calcium 
(Maurer et BoUer, 1999). 
Quel que soit le modèle considéré, le fiactionnement des eaux usées est une étape 
capitale dans le processus de modélisation et détermine en grande partie la pertinence et la 
précision des résultats obtenus. La caractérisation de l'duent par des mesures appropriées 
est donc une condition préalable à tout exercice de simulation. 
Ce chapitre expose la méthodologie appliquée dans cette étude. 
La première section indique comment on a procédé aux simulations. La section 
suivante porte sur l'adaptation de la con6guration usidestrearm dans un RBS. Le montage 
expérimental et les conditions d'opération du réacteur sont décrites dans les sections 3.3 et 
3 -4. Les analyses effectuées et les techniques de mesure sont résumées dans les sections 3 -5  
et 3.6. La demière section est consacrée aux méthodes de calcul des bilans sur le 
phosphore, l'azote et la DCO. 
3.1. Simulation 
Le modèle A3DX (Ky et al., 2000) a été utilisé pour les simulations. II s'agit d'un 
modèle couvrant les mécanismes biologiques d'enlèvement du carbone, de l'azote et du 
phosphore dans les boues activées, ainsi que la précipitation du phosphore avec le fer et le 
calcium (voir chapitre 2 pour plus de détails). 
Les simulations ont été effechées sur le logiciel GPS-X (Hydromantis, Hadton, 
Ontario) qui ofie pour la simulation de procédés d'épuration des eaux un environnement 
particulièrement performant. Le modèle A3DX a été implémenté dans les libraires de GPS- 
X grâce B un outil baptisé « Model Developer », permettant la génération automatique du 
code à partir d'un fichier Excel. Les ctiiffiiers Excel définissant le modèle A3DX 
(variables, processus, taux de réactions, paramètres stœchiométriques et cinétiques) 
figurent en annexe A 1. 
Comme il n'est pas possible de simuler le régime permanent pour un RBS, les 
simulations ont été effectuées sur une période de 60 jours (environ 3 fois l'âge des boues). 
Les résultats obtenus pour les 45 premiers jours ne sont pas pris en compte (établissement 
de l'équilibre). Les 15 derniers jours sont considérés comme représentatifs du régime 
établi. Les valeurs hala retenues pour les concentrations caractéristiques du procédé sont 
les moyennes des résultats obtenus lors des cycles des jours 45 à 60. 
Les valeun par défaut des paramètres du modèle A3DX ont été utiiisées, sauf pour 
deux paramètres. Le premier est le paramètre staxhiométrique Y- (noté yxppxphaPA0 
dans A3DX) qui représente le rapport P relargud HAc assimilé pour les PA0 en phase 
anaérobie. La valeur de Ym a été ajustée en fonction du pH selon l'équation (9) établie 
par Smolders si al. (1 994b): 
Ym = O, 19 . pHsohdiai - 0,85 (mol P/ mol C) (9) 
En appliquant cette équation (obtenue avec une concentration en acétate dans le 
milieu de 6 mm01 CL) ,  on fait tacitement l'hypothèse que le rapport [Ac]i,d[Ac]~ 
(concentrat ion intra- et extracellulaire en acétate) reste constant (voir section 2.2.2 pour le 
détail de l'influence du pH). 
Le second paramètre est le coefficient de saturation en phosphate pour la synthèse 
de polyphosphates, noté kspxppPA0 selon les conventions d'A3DX. La valeur de ce 
paramètre dans le modèle A3DX a été fixée a 3,l mg PL, d'après (Mudeitner et al., 
1997). U existe toutefois de notables divergences dans la littérature à ce sujet. et on a opté 
pour la valeur de 0,25 mg PR. (Barker et Dolà, 1997)' proche également de la référence de 
0.2 mg P/L reportée dans le modèle ASM2d (Henze et al., 1999). 
Un troisième paramètre a été modié lors des simulations hales reproduisant les 
conditions expérimentaies : la valeur du rapport DCO particulaire sur matières volatiles en 
suspension dans le RBS (icv, ou f d v s s  dans A3DX) a été fixée à 1,2 d'après les données 
expérimentales sur la liqueur mixte du RBS (au lieu de la valeur par défaut de 1'48). 
3.2. Principe du procédé combiné : cvclolonie du RBS 
L'idée de base de ce projet est d'appliquer le procédé (( sidestream )> $ la station de 
traitement de Notre-Damdu-Bon-Conseil . Le substrat ajouté peut être soit une solution 
pure (éthanol ou acétate par exemple), soit une dérivation de fàible débit de I'etnuent du 
bassin tampon (qui suffirait à alimenter le RBS en AGV, sans que la production de biogaz 
soit sensiblement affeaée). 
Trois adaptations s'imposent par rapport au procédé décrit par (Smolders et al., 
1 996). 
Tout d'abord, la configuration évaluée s'applique à un réacteur continu. Or on 
souhaite dans le cadre de ce projet exploiter les RBS déjà existants à Notre-Darne-du-Bon- 
Conseil. Cette divergence ne pose en fat aucune difnculté, car le principe du procédé 
(( sidestrearn D - phase anaérobie pour les boues décantées seulement avec précipitation 
physico-chimique partielle du phosphore relargué - est aisément transposable a un réacteur 
biologique séquentiel : il suffit d'évacuer le surnageant avant la phase anaérobie. 
Ensuite la présence d'ammoniaque dans I'afauent et I'irnpératiif de dénitrification 
totale nécessitent une alternance supplémentaire de phases aérobie et anoxie avant les 
zones aérobies et anaérobies du procédé « sidestream ». L'utilisation d'un RBS offre 
l'avantage de recourir à un seul réacteur quelque soit le nombre de phases du procédé. 
Enfin, le procédé (( sidestream )) tel qu'exposé par Smolders d al. (1996) comprend 
une étape de post-précipitation, suivie d'une décantation puis de l'élimination du phosphate 
précipité. Or ces dernières opérations exigent des installations physiques supplémentaires. 
On s'en tiendra donc à une précipitation simultanée dans le RBS. Dans la mesure où la 
redissolution du précipité en phase aérobie est nigügeable, ce changement n'affkcte pas les 
équations de modélisation, et les résultats de l'analyse de Smolders et al- (1996) sont 
toujours valables. 
Cette variante du procédé i( sidestream », qui combine dans un mhe réacteur : 
la précipitation chimique et la déphosphatation biologique, 
une phase « rnainstream » et une phase sidestream », 
est désigné sous le terme de (( procédé combiné ». 
Une cyclologie typique du RBS est indiquée sur h Figure 3-1. 
Le RBS est alimenté pendant la moitié du cycle pour compatibilité avec la 
configuration de la station de traitement (l'effluent continu les digesteurs anaérobies doit 
alimenter en permanence l'un des deux RBS). 
La première partie du cycle (AEI, AXI, AE2, AX2) a pour but l'enlèvement de 
l'azote. 
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Figure 3-1 : Cyclologie du RBS (exemple) 
La fonction des deux premières phases aérobies est de permettre la nitrification de 
l'azote ammoniacal apporté par I'aftluent. Les phases anoxies suivantes (AXI et AX2) 
assurent la conversion des nitrates en azote gazeux. Lors de la dernière phase aérobie du 
cycle (AE3), il ne doit plus rester ni m' ni Na- dans le réacteur. 
La phase aérobie AE3 a pour but l'assimilation du phosphate par les bactéries 
déphosphatantes avant la phase de décantation et l'évacuation du surnageant. 
Lors de la dernière phase du cycle (AN2) les conditions sont anaérobies (ni 
oxygène ni nitrate) et le volume du réacteur est réduit aux boues décantées. On ajoute alors 
du substrat et du cuaguIant afin que le phosphore soit l i é  par la biomasse 
déphosphatmte et qu'il précipite. 
A l'échelle du laboratoire, la purge de liqueur mixte est effèctuée en fin de phase 
AE3, alors que le réacteur est complètement mélangé, afin de contrôler avec précision 
l'âge des boues, mais à l'échelle réelle il serait recommandé de procéder à la purge à la fin 
de la période de décantation afin de minimiser le volume de boues. 
3.3. Montage ex~érimental 
Le procédé a été teste au laboratoire, dans un fermenteur Bio-Engineering de 19 L, 
opéré en mode séquentiel (cycle de 12 h), et maintenu à une température de 30°C par 
circulation d'eau chaude dans une chemise située autour de la cuve. La température de 
l'eau de chauffage (35°C) est maintenue grâce à un bain thermostaté. Le mélange de la 
liqueur mixte est assuré par trois turbines Rushton à six pales fixées a un arbre central 
vertical et par quatre chicanes latérales. La vitesse d'agitation a été successivement fixée à 
200,400 et 300 rpm. 
Le pH est mesuré à l'aide d'une électrode combinée Fisher à électrolyte liquide. 
L'oxygène dissous a été mesuré au moyen de trois sondes successives, tout d'abord 
une sonde polarographique hgold, puis une électrode galvanique de marque 
Microelectrodes Inc., et une électrode polarographique Y SI. 
Le potentiel d'oxydo-réduction est mesuré à l'aide d'une électrode combinée à 
AgCl de marque Coming. 
L'injection d'air ou d'azote s'effectue à travers un anneau perforé situé au fond du 
réacteur et est contrôlée par une vanne pneumatique (air) et une vanne solénoïde (azote). 
Six pompes péristaltiques à débit variable assurent les opérations d'alimentation, de 
purge. d'évacuation, d'ajout de calcium, de substrat et d'acide. 
Le montage expérimental est schématisé sur la Figure 3-2. 
Une photographie du montage est présentée en Figure 3-3. 
Figure 3-2 : Schéma du montage 
Figure 3-3 : Montage expérimental 
3.4. Opération du RBS 
Les principales conditions d'opération du réacteur sont résumées dans le Tableau 
Tableau 3-1 : Paramètres d'opération du RBS 
Paramètre Unité Valeur 
Volume maximal L 17,4 - 18,6 
Tranche d'eau alimentée (%du volume total) ?'O 2 1-24 
Température O C  30 
Durée d'un cycle h 12 
Temps de rétention hydraulique h 50 - 57 
Temps de rétention des boues d 16,5 -19 
pH 8,O - 8,4 
Les conditions d'opération du réaaeur ont légèrement varié au cours de la phase 
expérimentale. Le volume alimenté est passé de 4,s à 3,8 L et représente de 21 a 24% du 
volume maximal du réacteur (compris entre 17,4 et 18,6 L). Le temps de rétention 
a hydraulique correspondant varie entre 2,l et 2,4 jours. Le temps de rétention des boues est 
de I'ordre de 18 jours. Les conditions d'opération exactes sont détaillées pour chaque phase 
expérimentale dans le chapitre N, section 4.3. 
L'fluent utTsé provient de prélèvements effectués en sortie des digesteun 
anaérobies à la station de traitement de NDBC et consenés en chambre fioide puis dans un 
bassin réfiigéré à proximité du montage. A partir du jour 45 (phase B), afin d'éviter un 
ralentissement de la déphosphatation biologique dû à une carence en M~", du chlorure de 
magnésium a été ajouté à I'atnuent (concentration finale en M ~ ~ '  dans l'fluent de l'ordre 
de 40 mg L). Il a également été vérifié que la concentration de I'atBuent en potassium 
(autre contre-ion nécessaire au stockage du phosphate) est sufisante (250 mgK) pour ne 
pas entraver la déphosphatation biologique. La composition de I'duent étant variable, eUe 
sera détaillée pour chaque phase expérimentale dans le chapitre IV. 
La source d'acides gras volatils est une solution d'acétate de sodium à 5720 mg 
D C O L  
Le coagulant employé est le ~alc5.m (potentiel de valorisation des boues supérieur 
à celui des boues produites par précipitation du phosphore avec le fer OU I'duminium). il 
est ajouté dans le réacteur sous fome d'une solution d'hydroxyde de calcium a 5400 mg 
Cak . 
II n'y a pas de consigne imposant une valeur fixe pour le pH mais il existe un 
système de contrôle qui maintient le pH en deçà d'une valeur maximale (seuil h é  
successivement à 8,0, 8,3 et 8,6) par injection d'acide (HCI 1 N) dans le réacteur. 
Le contrôle automatique des opérations d'agitation, de pompage (fluent, 
surnageant, purge, HCI, acétate, calcium) et d'aération (dision d'air pendant les phases 
aérobies et diffusion d'azote pendant les 5 premières minutes des phases non aérées) est 
assuré par ordinateur, de même que I'acquisition de données en continu (tempérahire, 
concentration d'oxygène dissous, pH, potentiel rédox). Le programme a été réalisé avec le 
logiciel LabView (National instruments, Austin, TX). 
Le volume de surnageant évacué est contrôlé de manière à ce que le niveau dans le 
réacteur après l'évacuation du surnageant soit fixe (1 3 L en phase A et B, 14 L en phase C) 
en dépit des variations possibles du volume alimenté. Une sonde de niveau est reliée à la 
pompe d'ahentation afin d'éviter tout débordement. 
La biomasse utiiisée pour le démarrage des essais provient a parts égales des RBS 
dYAgropur à NDBC (biomasse adaptée à l'effluent des digesteurs anaérobies) et des 
stations d'épuration de Granby (démarrage de la phase A) ou de VictoriaMlle (démarrage 
de la phase C). Les boues des stations d'épuration ont été choisies en raison de leur 
capacité de déphosphatation biologique (confirmée par test de relargage anaérobie). 
3.5. Nature ct fréauence des analvses 
Trois types de suivis ont été réalisés : en premier lieu un suivi régulier comportant 
des analyses quotidiennes de I'atnuent, de I'eflluent et de la purge de liqueur mixte, ensuite 
un suivi intensif (3 à 4 fois par mois) lors duquel un échantillon de la liqueur mixte est 
prélevé toutes les 30 minutes pendant un cycle complet (12 h) et enfin un suivi irrégulier 
pour certaines analyses effectuées épisodiquement. 
3.5.1. Suivi régulier 
Le Tableau 3-2 résume les principales analyses effectuées dans le cadre du suivi 
régulier ainsi que leur béquence approximative. 
De plus, des bilans hydriques et massiques (volumes de surnageant et de Iiqueur 
mixte purgée ; masses d'acétate, de calcium, et d'acide injectées dans le réacteur) ont été 
réalisés quotidiennement. 
Ces mesures ont permis d'effectuer des bilans quasi journaliers sur le phosphore et 
l'azote. 
Tableau 3-2 : Fréquence des anaîysa elfertuées (suivi régulier) 
Muent  Effluent Boues purgées 
Échantillon Total Filtré Total Filtré Total Filtré 








P total 2 
1 : analyse effectuée chaque jour 
2 : analyse effectuée tous les 2 jours 
3.5 : analyse effectuée deux fois par semaine 
7 : analyse effectuée une fois par semaine 
* à partir de la phase C seulement (chromatographe non disponible auparavant) 
3.5.2. Suivi intensif 
Les échantillons de liqueur mixte (volume compris entre 17 et 25 mL) prélevés 
toutes les 30 minutes dans le RBS sont aussitôt filtrés pour analyse des orthophosphates, 
des nitrates et des nitntes (éventueuement de l'ammoniaque). 
Le prélèvement régulier commence à la fin de l'évacuation du surnageant, juste 
avant la dernière phase du cycle et l'injection de calcium et d'acétate. U se prolonge 
jusqu'a la phase de décantation suivante, 1 1 h plus tard. Un échantillon du surnageant est 
également prélevé à l'issue de la sédimentation. La purge est supprimée pour compenser la 
perte de biomasse occasionnée par l'échantillonnage. 
3.5.3. Suivi irrégulier 
Il comporte des bilans de DCO, des tests de relargage anaérobie (mesure des 
polyphosphates), des analyses de calcium, du magnésium et du potassium, effeçtués à 
plusieurs reprises à intervalles variables pour chaque phase ex périment ale. 
La caractérisation de I'aflluent a été complétée par la mesure de la DB020, de la 
dureté calcique, de l'alcalinité, des concentrations en fer et aluminium, et du wbone 
inorganique. 
3.6. Méthodes analvticiues 
Les méthodes analytiques employées sont principalement celles de APHA et al. 
( 1995) comme indiqué dans le Tableau 3-3. 
Tableau 3-3 : Méthodes analytiques 
Type d'analyse Méthode d'après APHA rf ai. ( 1995) 
DCO 5220-D 
MES et MVES 2540-D et 2540-E 
DBOs 5200-D 
DE3020 52 1 O-C 
P total 4500-PC * 
Orthophosphates 4500-P-F 
NTK 4500-Nmg-B * 
M-b 4500-NH3-B et C 
NO, 4500-NO3-F 
Alcalini té 2320 
Ca, K, Mg 3111-B 
* digestion préalable à l'acide selon Environmental Protection Agency ( 1979) 
Les analyses d'acides gras volatils sont effêctuées sur un chromatographe en phase 
gazeuse (Varian) équipé avec un détecteur à ionisation de Barnme et une colonne capillaire 
DB-FFAP (longueur 30 m, diamètre 0,25 m), chauffëe de 100°C à 180°C en 4 min après 
injection de l'échantillon. Le gaz porteur utilisé est l'hélium. 
Les polyphosphates intracellulaires sont mesurés par relargage anaérobie de 
phosphate en présence d'un ex& d'acétate (Comeau et al., 1990). 
3.7. Bilans de masse sur Ie ~ b o s ~ h o r t ,  l'azote et la DCO 
Tous les bilans de masse sont calculés pour un cycle du RBS. 
3.7.1. Bilan sur le phosphore 
Le bilan sur le phosphore se calcule en établissant le rapport ( P d  1 Pe)x100. 
Les termes d'entrée et de sortie sont détedés à partir de mesures analytiques 
réalisées lors du suivi régulier sur le RBS. 
Pd= V-. P total 
Pde = V , . P total, + V a . P total a 
3.7.2. Bilan sur l'azote 
Le bilan sur l'azote sen à calculer la quantité d'azote dénitrifiée, donnée nécessaire 
au bilan sur la DCO. La quantité totale d'azote dans l'fluent est donnée par la seule 
mesure de l'azote total Kjeldahl car la concentration en nitrates est nulle. 
3.7.3. Bilan sur la DCO 
Le bilan de DCO se calcule par le rapport des entrées et des sorties de DCO. La 
méthode employée s'inspire de l'approche de Barker et Dold (1995) pour le calcul des 
bilans de masse de DCO et d'azote dans les systèmes de boues activées. 
Le terme d'entrée comprend la DCO totale de I'attluent et celle de l'acétate ajouté : 
D C O ~ = v ~ . M 3 0 ~ + v ~ .  DCO- (15) 
Le terme de sortie est plus complexe à obtenir. Il comprend bien sûr la DCO totale 
des boues purgées et du surnageant, mais aussi la DCO consommée pendant le cycle : pour 
ce dernier calcul on doit prendre en compte d'une part la consommation d'oxygène en 
phase aérée (en excluant la contn'bution de la nitrification, qui requiert 437 mg d'oxygène 
par mg N de m+ converti en Na'), et d'autre part la dénitrification, qui consomme 2,87 
mg DCO par mg N de N a '  converti en N2. On fat l'approximation que la quantité d'azote 
nitrifiée est égale à la quantité d'azote dénitrifiée, et correspond à l'azote manquant dans le 
bilan sur N. 
La quantité d'oxygène consommée, qm (en mg Oz/Ycycle), a été calculée de deux 
façons différentes. 
La première méthode fait appel à la mesure du taux d'utilisation d'oxygène, obtenu 
par la pente du profil d'oxygène dissous après interruption de l'alimentation en air. Cette 
manœuvre (arrêt et reprise de la diision d'air) est répétée plusieurs fois pendant les 
phases aérées, afin de tracer la courbe du taux de consommation d'oxygène (en mg 
0 2 N m i n )  en fonction du temps pendant un cycle (seules les phases aérées sont prises en 
compte). L'intégration de cette courbe foumit la valeur de la quantité d'oxygène 
consommée en mg 02/L /cycle. 
La deuxième méthode est basée sur la mesure du coefficient kLa du réacteur et sur 
le profil d'oxygène dissous pendant les phases aérées. Le bilan sur l'oxygène dissous 
s'écrit en effet : 
où Cm est la concentration en oxygène dissous dans le réacteur et C'OZ la 
concentration maximale qu'il est possible d'atteindre dans le liquide avec le gaz alimenté. 
corn en phase aérée ne peut être détermine expérimentalement car il y a toujours 
consommation d'oxygène par les cellules dans le milieu. II est donc estimé selon les tables 
en fonction de la température. 
En régime stationnaire, le taux de consommation d'oxygène par la biomasse 
s'obtient donc a partir de la mesure de l'oxygène dissous : 
q a  = k ~ a ( ~ ' o 2  - ~mstat) (18) 
L'intégration de cette courbe pendant les phases aérées donne directement la 
quantité d'oqgène consommée lors d'un cycle (mg &Wcycle), à condition que kra soit 
COMU. 
La mesure du coefficient de transfert d'oxygène (k~a)  ne pose pas de grandes 
difficultés. Cette mesure est effêctuéeà la fin d'une phase aérée, de préférence après la 
nitrification, afin que le taux de consommation soit stabilisé (respiration endogène). 
L'alimentation en air est dors remplacée par de l'azote (même débit). 
Le bilan d'oxygène dissous s ' h - t  : 
-- d'oz -k,a.(O-CE)-qm 
dt (19) 
Or, lors de la phase précédente, qm = kLa.(cmm - Cm stat), OU C a  stat est la 
concentration stationnaire en oxygène dissous pendant l'aération En supposant que le taux 
de consommation d'oxygène reste constant pendant les quelques minutes suivant l'arrêt de 
la difision d'air, on peut réécrire le bilan de la façon suivante : 
Cette équation s'intègre sous la forme : 
In(Cb-C,stat + Ce)=-k,a.t + ctse (21) 
La valeur du coefficient kLa est donc déterminée par la pente de cette courbe. 
La première méthode a finalement été abandonnée au profit de la deuxième en 
raison de la lenteur de la mesure du taux de consommation d'oxygène (trop peu de points 
obtenus pour une phase aérée de 30 minutes). 
Remarque : les bilans sur la DCO n'ont pas p i  être effectués aussi fiéquement 
que souhaité en raison de : 
problèmes de coimatage du diBiseur de gaz (en prévention desquels le débit d'air a 
dû être h é  à une valeur élevée, de sorte que & était trop proche de C*OZ POUT que 
Ia mesure fiit précise) 
problèmes de bris et fiabilité des sondes à oxygène dissous. 
Cette étude a comporté 3 étapes : 
une phase de siiulations préliminaires à l'aide du modèle A3DX afin de défuiir la 
cyclologie du procédé ainsi que les quantités d'acétate et de calcium à ajouter, 
puis une phase expérimentale au cours de laquelle le procédé a été ajusté, 
et une dernière phase de simulation (modélisation des atnuents réels et du procédé 
appliqué) pour comparaison des pro& expérimentaux avec ceux prédits par le modèle 
A3 DX. 
Lors de la phase expérimentale, le RBS a été successivement opéré selon trois 
cyclologies distinctes, dénommées A, B et C. Les graphiques des Figure 4-1, Figure 4-2 et 
Figure 4-3 illustrent les profils obtenus Ion de chaque période des (désignée comme 
phase A, B ou C selon la cyclologie appliquée) pour les concentrations en orthophosphates 
et en nitrates à l'effluent, ainsi que les MVES et les polyphosphates dans la liqueur mixte 
du réacteur. 
Lors de la phase A, la cyclologie obtenue par simulation a été testée. Eue s'est 
révélée inefficace pour l'enlèvement de l'azote, et par là inopérante pour la 
déphosphatation biologique egalement. On a pu par ailleurs observer l'effet du pH ~r la 
précipitation du phosphore avec le calcium. 
La phase B a été ciblée sur l'amélioration de la dénitrification (modification de la 
cyclologie et de l'addition d'acétate). Le phosphore résiduel s'est maintenu a un niveau 
constant. La fin de la phase B est caractérisée par une diminution des flocs et un lavage 
progressif de la biomasse qu'il n'a pas été possible d'enrayer. 





Figure 4-1 : Évolution des concentrations en O-PO4 dans l'effluent et en 
dans la liqueur mixte du RBS 
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Figure 4-2 : Évolution de la concentration en nitrates dans I'emueat 
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Figure 4-3 : Évolution de la concentration en MVES dans le réacteur 
Le RBS a été redémarré avec une nouvelle biomasse au début de la phase C. Une 
nouvelle cyclologie a été appliquée et l'augmentation de la dose d'acétate a finalement 
permis l'enlèvement complet de l'azote. Le pH maximal a été rehaussé afin d'accroître la 
précipitation chimique. Une concentration non nulle en polyphosphates a pour la première 
fois été décelée a la h des essais. On remarque également qu'avec ce mode d'opération du 
RBS, la biomasse s'est maintenue à un niveau nettement plus élevé que dans les autres 
phases A et B. 
On constate donc que la concentration résiduelle en phosphore, quoiqu'inféneure à 
celle observée sur le site, e x d e  toujours la norme de 1 mg PL .  Le niveau minimal atteint 
est d'environ 3'8 mg PL en ortho-phosphate et 4'4 mg P L  en phosphore total. En 
revanche, l'objectif secondaire de dénitrification complète a été réalisé. 
L'absence de polyphosphates (sauf a la fin de la phase expérimentale) indique que 
la déphosphatation biologique ne s'est pas produite et que tout l'enlèvement du phosphore 
a été effectué par croissance microbienne et précipitation chimique. 
Le schéma de la Figure 4-4 compare les différentes cycloiogies appliquées. Le 
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4.2. Simulations  rél liminaires 
Les simulations préliminaires ont eu pour but de déterminer la cyclologie 
d'opération du RBS et les quantités minimales d'acétate et de calcium à ajouter pour 
atteindre 1 mg P/L à l'effluent. 
La caractérisation de I'afûuent a Sté effectuée à partir des données moyennes 
fournies par Agropur pour les mois d'avril et mai 1999. Dans la suite du texte. cet effluent 
sera désigné comme affluent a pour le différencier des fluents réels f3, y. 6 et s utilisés lors 
de la phase expérimentale. Ses principales caract&istiqws sont regroupées dans le Tableau 
4- 1. La caractérisation exhaustive figure en annexe A.2.1. 
Tableau 4-1 : Caractéristiques de I'amuent simulé a 











Deux critères ont été considérés pour le choix de la cyclologie : d'une part une 
concentration résiduelle d'orthophosphates à 17et8uent infénewe a 0,2 mg PL, et d'autre 
part l'absence de nitrates lors de la dernière phase du cycle (phase anaérobie 
(( sidestrearn 1)). Le critère relatif à la norme de 1 mg PR. porte sur les orthophosphates 
plutôt que sur le phosphore total afin de s 'mchir  de k question de I'efficacité de la 
décantation (qui relève du design du RBS et non du procédé applique). La limite a été fixée 
à 0,2 mg PR. d'orthophosphate afin que la nome soit respectée avec 10 mg/L de MES à 
l'effluent et une fiaction de phosphore de 0,08 mg P/mg MES (hction élevée en raison de 
la présence de phosphore précipité et de polyphosphates). 
La cyclologie choisie (cyclologie A) est détaillée dans le Tableau 4-2. Les 
conditions d'opération figurent dans le Tableau 4-3. 
Tableau 4-2 : Cyclologie A 
Phase Heure de début Durée O2 Agitation Entrée Sortie 
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Tableau 4-3 : Conditions d'opération du RBS 
-- -- 
Paramètre Unité Valeur 
Volume maximal du réacteur L 17,6 
Volume de l'affluent (%volume max) L(%) 4'05 (23) 
Volume de la purge L 0,6 
Durée d'un cycle h 12 
Temps de rétention hydraulique h 52 
Temm de rétention des boues d 14 
La concentration résiduelle en phosphate à l'effluent reflète l'impact de trois 
principaux facteurs : 
la quantité d'acétate ajoutée : eife Uite~ent, de façon directe ou indirecte, dans la 
pluparî des réactions métaboliques des organismes hétérotrophes. Eue affecte la 
croissance des bactéries dénitrifiantes et déphosphatantes et les taux de dénitrification, 
d'assimilation et de relargage du phosphore, qui conditionnent I'efncacité de la 
déphosphatation biologique. 
la quantité de calcium ajoutée: elle agit sur l'enlèvement chimique du phosphore 
en déplaçant l'équilibre des réactions de formation des précipités de phosphate de 
calcium. 
le pH d'opération : le pH influe surtout sur la précipitation du phosphate avec le 
calcium en modifiant les constantes d'équilibre des réactions impliquées, mais 
égaiement, dans une moindre mesure, sur la quantité de phosphate relargué. (En réalité 
le pH influe sur un grand nombre de processus biologiques, mais seule l'action sur le 
relargage de phosphate est modélisée.) 
En premier lieu a été étudiée l'incidence du dosage de ca2' et du pH sur l'efficacité 
de la précipitation chimique. Puisque la déphosphatation biologique n'importait pas dans 
ce cadre, aucune addition d'acétate n'a été simulée. Les courbes de la Figure 4-5 indiquent 
les concentrations en orthophosphates atteintes à l'effluent pour des dosages de calcium 
allant de 20 à 50 mg Ca par titre d'affluent, et pour les pH d'opération de 7.5 8.0 et 8,s (on 
s'est placé d'emblée à pH basique car la précipitation du phosphate avec le calaum exige 
des pH élevés). 
il a finalement été choisi d'opérer le réacteur a pH 8, bien qu'une quantité moindre 
de Ca '' soit requise à pH 8,5. Le pH extraceNulaire affkcte en effet de nombreux processus 
du métabolisme bactérien et il a paru plus raisonnable de s'en tenir à une valeur de pH 
proche des conditions standards d'opération de procédés d'épuration biologique. 
Les effets conjugués des quantités d'acétate et de calcium ajoutées ont ensuite été 
évalués (pH fixé a 8,O). Les résultats obtenus sont présentés sur la Figure 4-6. 
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Figure 4-5: Concentration résiduelle en O-PO4 dans I'emuent en fonction 
et de la quantité de calcium ajoutée (pas d'injection d'AGV) 
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Figure 4-6 : Concentration en +PO4 dans I 'a~uent en fonction de la quantité de 
substrat et de calcium ajoutée (pH 8) 
Au vu de ces résultats, les quantités d'acétate et de calcium à ajouter ont été fixées 
à 10 mg DCO et 30 mg Ca par litre d'afQuent. 
Les Figure 4-7 etFigure 4-8 présentent les pro& cafactenstiqws sur un cycle des 
concentrations en O-PO4, poly-P, N a -  et mt dans la liqueur mixte du RBS opéré dans 
ces conditions @H 8, addition de 10 mg DCOL aff et de 30 mg CaL a). Pendant les 
phases non agitées (décantation et évacuation du surnageant, de à IOhlg), les 
concentrations représentées sont celes du surnageant (effluent) et non celles des boues 
décantées. 
II reste certes des nitrates au début de la 3- phase non aérée (Figure 4-8). mais la 
concentration est faible (1 mg NL) et chute rapidement, de sorte qu'on peut considérer que 
la demière phase du cycle est effectivement anaérobie. La production de W' lors de cette 
phase est due à la lyse cellulaire. 
r --- 
Figure 4-7: Concentrations en O-PO4 et poly-P dans la liqueur mixte du 
pendant 1 cycle (simulation, cyclologie A) 
RBS 
Figure 4-8 : Concentrations en NH2et NO; dans la liqueur mixte du RBS 
pendant 1 cycle (simulation, cyclologie A) 
4.3. Résultats ex~érimentaux 
Les résultats expérimentaux détaillés (suivis réguliers des phases A B et C) 
figurent en annexe A.3. 
4.3.1. Phase A (jour 1 -jour 44) 
4.3.1.1. Survol des résultats 
Les Figure 4-9 et Figure 4-10 présentent l'évolution, au cours de la phase A, des 
concentrations de l'effluent en O-POa phosphore total, ammoniaque et *te, et de la 
concentration en poly-P dans la liqueur mixte du réacteur (indicateur de la présence de 
biomasse déphosphatante). 
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Figure 4-9 : Concentrations en phosphore total (eîiluent), orthophosphate 
(emuent) et polypbosphates (liqueur mixte) pendant la phase A 
Figure 4-10 : Concentration en NO3- et N&+ dans I'efïluent pendant la phase A 
4.3.1.2. Conditions d'opération du RBS 
Du jour 1 au jour 44, le RBS a été opéré selon la cyclologie A (voir Tableau 4-2). 
Les conditions d'opération sont résumées dans le Tableau 44. 
Les caractéristiques principales de l'alimentation du RBS pour cette période 
(affluent réel p) figurent sur le Tableau 4-5. On remarque que la charge organique est deux 
fois plus faible que prévue et que les concentrations en azote (ammoniacal et total) sont 
plus élevées. 
Tableau 4-4 : Conditions d'opération du RBS (phase A) 
Paramètre Unité Valeur 
VoIume maximal du réacteur L 18,6 
Volume alimenté (% volume mm) L (%) 4,5 (24) 
Volume de la purge L 0,56 
Durée d'un cycle h 12 
Temps de rétention hydraulique h 49,6 
Temps de rétention des boues d 16,6 
pH maximal Pas de contrôle / 8 
Acétate ajoute mg DCOL aE 51  / 102 
Ca ajouté mg Ca/L afT 42 
Tableau 4-5 : Caractéristiques de l'affluent réel fi 
Paramètre Unité Concentration 
DCO totale m@ 413 H O  
DCO soluble m& 222 *50 
MES m f i  115 *45 
MVES m a  92 k37 
NTK mg N/L 1 12 k6 
N b f  mg N/L 93 k9 
N03- mg N/L O *0,05 
P total mg PR. 44 *7 
O-PO4 mg P L  32 *2 
ca2+ mg Ca/L 95 *7 
Dès le début de I'expérirnentation, la dose d'acétate (51 mg DCOR. d'suent) a 
été multipliée par 5 par rapport à celie prévue par la modélisation (10 mg DCOL 
d'düuent), en raison de la têible charge organique de l'fluent réel j3 par comparaison 
avec l'affluent a utilisé pour la mise au point du procédé par simulation. EUe a #é 
augmentée à nouveau au jour 14. passant de 5 1 à 102 mg DCOR. d'duent. 
Le dosage de calcium est également plus élevé que prévu (42 mg CaL aE au Lieu 
de 30 mg CaL fl.) afin de compenser par précipitation chimique la réduction de la 
composante biologique de l'enlèvement du phosphore (diminution due au manque de 
substrat dans l'affluent). 
Le contrôle du pH (pH < 8) a été effectif à partir du jour 34 seulement en raison de 
problèmes techniques. 
4.3.1.3. Enlèvement de l'azote 
L'évolution de la concentration en ammoniaque et nitrate dans I'effluent est 
illustrée sur la Figure 4- 10. 
L'absence d'ammoniaque dans l'effluent montre clairement que l'étape de 
nitrification est complète, mais la forte concentration résiduelle en nitrate (69 mg NA en 
moyenne pour la phase A) indique que la dénitrification est très faible. Le bilan sur I'azote 
fait état d'un enlèvement de seulement 36% de l'azote total alimenté. 
Le prélèvement d'échantillons de liqueur mixte à la fin de chaque phase permet 
d'obtenir l'allure approximative du profil de nitrate dans le réacteur pendant un cycle 
partiel (Figure 4-1 1). Le niveau de nitrate augmente pendant les 2 phases aérées AEl et 
AE2 (nitrification de l'ammoniaque alimenté) et diminue lors des phases anoxies suivantes 
(dénitrification). On remarque que le taux de dénitdication pendant la phase AXI est plus 
élevé que pendant la phase AX2, ce qui s'explique probablement par la dïï&ence de 
quantité de substrat disponible, plus forte en phase AXI (alimentation en cours) qu'en 
phase AXZ (alimentation terminée). En fait la dénitrification est quasiment inhibée par le 
manque de substrat en phase AX2. 
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Figure 441:  Profil de nitrate dans la liqueur mixte lors des phases AEI à rIX2 
(phase A, jours 16,22 et 41) 
La constante présence de nitrates dans le réacteur interdit l'existence d'une phase 
strictement anaérobie nécessaire au métabolisme des bactéries déphosphatmtes. Il a donc 
été décidé de modifier la cyclologie afin d'éliminer les nitrates accumulés et d'obtenir des 
conditions favorables à la déphosphatation biologique. Comme la concentration en nitrate 
est particulièrement élevée, la durée des phases non aérées a été augmentée pour allouer 
plus de temps à la dénitrification. La nouvelle cyclologie (cyclologie B) est décrite dans la 
section suivante. 
4.3.1.4. Enlèvement du phosphore : intluence du pH 
Les concentrations en phosphore total et en orthophosphate dans I'eBuent sont 
présentées sur la Figure 4-9, ainsi que la concentration en polyphosphates dans la liqueur 
mixte. 
La détermination des polyphosphates sur des échantillons de liqueur mixte prélevés 
à I'issue d'une phase aérée n'a pu se faire par test de relargage anaérobie à strictement 
parler, puisqu'une concentration élevée en nitrates rendait les conditions anoxies et non 
anaérobies. Cependant cette mesure n'est pas dépourvue d'intéret. 
A prion l'absence de relargage d'orthophosphates après 4 h à O mg O.JL en 
présence d'un excès d'acétate ne prouve pas l'absence d'organismes déphosphatants car 
elle pourrait être due à l'effet conjugué d'un relargage par la PA0 non dénitdiantes et 
d'un recaptage par les PA0 dénitrifiantes. Toutefois ce dernier groupe bactérien n'est 
jamais en mesure d'assimiler un substrat carboné au cours du cycle puisque les conditions 
Osont toujours aérobies ou anoxies, ce qui rend sa croissance impossible. Il n'y a donc pas 
d'activité sigrufjcative des bactéries déphosphatantes dénitnoantes dans le système, et 
I'absence de relargage anoxie en présence d'un excès d'acétate prouve par conséquent qu'il 
n'y a pas non plus d'activité de bactéries déphosphatantes non dénitrifiantes. Ceci est du 
reste confirmé par les profils d'orthophosphate au cours des 4 premières phases du cycle 
(Figure 4- 12). qui ne reflètent en rien la succession de phases aérées et non a&&. 
Le seul mécanisme d'enlèvement du phosphore (outre les besoins de la croissance 
bactérienne) est donc la précipitation chimique et l'évolution de la concentration en 
orthophosphates à I'effluent reflète principalement l'influence du pH. On observe en effet 
une augmentation très nette du phosphore résiduel à partir du jour 34, date à laquelle le pH 
a été maintenu en deçà d'une valeur maximale de 8. 
Des proas typiques des variations du pH sur un cycle (avant et après la mise en 
place du dispositif de contrôle) sont représentés sur la Figure 4-13. On note un écart de 0,2 
à 0,s unités pH entre les deux courbes, qui se traduit par 7 à 8 mg P L  en moins a l'effluent. 
L'absence de contrôle est donc plus efficace quant à I'dèvmer~t chimique du 
phosphore, mais comme on souhaite également assurer des conditions favorables a 
l'épuration biologique, il a été jugé préférable de maintenir le pH à une valeur plus faible 
(pH 5 81, atùi de ne pas stresser la biomasse (or@smes nitrifiants, dénimfiants et 
déphosphatants) par un environnement trop alcalin qui pourrait entraver leur métabolisme. 
Figure 4-12 : Profil d'o-PO4 dans In liqueur mixte lors des phases AEI à AX2 
(phase A, jours 17.22 et 41) 
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Figure 4-13 : Profils de pH dans k RBS pendant 1 cyck, avec et sans contrôle de 
pH (phase A, jours 22 et 41) 
4.3.1.5. Bilans 
Les bilans sur la DCO fment  à 91% en moyenne, ce qui est satisfaisant. 
En revanche les bilans de phosphore ferment mal (73% en moyenne). 11 semble que 
l'explication réside dans une répartition non uniforme des matières en suspension, les flocs 
les plus chargés en phosphore précipité s'accumulant dans la partie inférieure du réacteur. 
Une comparaison e f f i é e  à la 6n de la phase A entre des échantillons prélevés au fond et 
à mi-hauteur du réacteur révèle un écart de 15% en phosphore total. Cette non uniformité 
est probablement due à une vitesse d'agitation insufosante, vitesse par conséquent doublée 
- de 200 à 400 rpm - lors de la phase suivante. 
1.3.2. Phase B (jours 45 a 93) 
4.3.2.1. Survol des résultats 
Les Figure 4- 14 et Figure 4-1 5 montrent I'évolution, au cours de la phase B, des 
concentrations de l'effluent en +POI phosphore total, ammoniaque et nitrate, et de la 
concentration en poly-P dans la liqueur mixte du réacteur. 
4.3.2.2. Conditions d'opération du RBS 
Lors de cette deuxième phase expérimentale, l'accent a été mis sur l'enlèvement de 
l'azote avec pour objectif d'obtenir une dénitdication complète. 
La cyclologie B décrite par le Tableau 4-6 (cycle de 12 h) a été appliquée au RBS 
pendant toute cette période. Certains paramètres d'opération (mode d'addition de l'acétate, 
volume maximal du réacteur, volume de purge) ont cependant varié et on distingue 
plusieurs étapes : 
Phase BI (jours 45 à 59) : ajout ponctuel d'acétate en 2 minutes au début de la phase 
m. 
L 
Phase B I  : 82 : Phase 03 
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Figure 4-1 J : Concentrations en phosphore total (efïluen t), orthophosphate 
(ef'fluent) et polyphosphates (liqueur mixte) pendant la phase B 
* 
- 
45 55 65 75 85 95 
Temps (d) 
Figure 4-15 : Concentration en Na- et N&+ dans I'efiluent pendant la phase B 
Phase B2 (jours 60 à 67) : ajout échelonné d'acétate pendant les phases AX3 et AXI 
(même dosage). 
Phase B3 (jour 68 à 93) : maintien de l'ajout échelonné d'acétate et modification du 
volume du réacteur afin d'enrayer la défloculation de la biomasse. 
Les paramètres d'opération du réacteur sont résumées dans le Tableau 4-7. 
Tableau 4-6 : Cyclologie B 
Phase Début Durée O2 Agitation Entrée Sortie 
BI B2 et 93 
Anoxie 1 12:OO 
Aérobie 1 16:OO 
Aérobie 1 l8:OO 
Anoxie2 19:OO 
Aérobie 2 20:30 
Purge 2 1 :O0 
Décantation 2 1 :O3 
Évacuation 2 1 :48 
4:OO x Muent Muent + NaAc 
2:OO x x Muent M u e n t  
1:oo x X 
1 :30 x 
O :30 x x 
0:03 x Purge 
0:45 
0:30 Effluent 
Anoxie 3 2220 1:40 x NaAc 
Tableau 4-7 : Conditions d'opiration du RBS (phase B) 
- -  - 
Paramètre Unité 
Volume maximal du réacteur L 
Volume alimenté (% volume max) L (%) 
Volume de la purge L 
Temps de rétention hydraulique h 
Temps de rétention des boues d 
pH max 
Acétate ajouté mg DCOL &. 
Ca ajouté mg CaL aff. 
Pbases BI et B2 Phase B3 
17'4 13,4 et 17,4 
Les wacténstiques de I'aflluent utilisé lors de cette phase (duent y) figurent sur 
le Tableau 4-8. La charge en carbone et phosphore est similaire à d e  de 17at8uent P. mais 
les concentrations en azote et calcium sont 13% plus fuiles. 
Tableau 4-8 : Caractéristiques moyennes de I'aflluent réel y 
Paramètre Unité Concentration 
DCO totale m f l  410 5t75 
DCO soluble 
MES 
M V E S  
NTK 





3.3.2.3. Enlèvement de l'azote : influence du mode d'addition du substrat 
L'évolution de la concentration de I'eauent en N&' et N a '  est représentée sur la 
Figure 4-15. On constate que la nitrification est toujours complète @as de Ntt' dans 
l'effluent) et que la dénitrification s'améliore par rapport à la phase précédente (1 5 mg NR. 
en phase B2 contre 69 mg NR. en phase A) mais se dégrade finalement en raison de la 
défloculation de Ia biomasse. 
La nette réduction de la concentration en nitrates a I'efliuent par rapport à la phase 
précédente s'explique par les effets conjugués de l'augmentation de la dose d'acétate (160 
mg DCO par litre d'afnuent en phase B contre 100 en phase A), de l'application d'une 
cyclologie plus appropriée (phases non aérées plus longues) et de la réâuaion de la charge 
affluente en azote (NTK 97 mg NR. au lieu de 112 mg N/L). 
La modification du mode d'injection de l'acétate (en une seule fois au début de 
AX3 pour la phase BI contre un ajout échelo~é sur toute la durée de AX.3 et AXI pour la 
phase B2) a de surcroît permis une amélioration significative de la déniaification. Non 
seulement le niveau résiduel de nitrates a brusquement chuté de 25 à 15 mg NR, mais 
encore une période anakobie est ainsi ménagée dans le cycle. En &et les nitrates et nitrites 
a sont complètement éliminés 1 h avant la fin de la phase AXl, alors qu'en phase BI il reste 
au moins 10 mg N L  de Na; ou Na- quand commence la phase suivante A H .  La Figure 
4-16 illustre cette divergence entre les profils de nitrates et nitrites sur un cycle lors des 
phases B 1 et B2. 
r 
Figure 4-16 : Profils des concentrations en nitrate + nitrite dans la liqueur mixte 
du RBS pendant I cycle pour les phases B I  (jour 58) et 8 2  (jour 65) 
Outre l'écart entre les Nveaux de nitrates et nitntes, on remarque que la cinétique 
de dénitrification est différente selon le mode d'addition de l'acétate. L'examen des profils 
distincts de nitrate et Ntrite pendant cette même période (Figure 4-17 et Figure 4-18) 
permet de mieux saisir l'effet d'un dosage de substrat continu plutôt que disaet sur le 
processus de dénitrification. 
Lorsque l'acétate est ajouté en une seule fois en début de phase AX3 (Figure 4-17), 
deux tiers des nitrates sont aussitôt convertis en nitrites. Les acides gras volatils injectés 
ayant ainsi été épuisés, le rate du processus (conversion des nitrates résiduels en nitrites et 
des nitrites en azote gazeux) est considérablement ralenti et se poursuit lentement car le 
substrat disponible est plus difiicilernent biodégradable. Ce mode d'addition de l'acétate 
privilégie donc la première étape de la dénitdication au détriment de la seconde. 
Figure 4-17 : Profils de NO3' et NOI' dans k RBS pendant I cycle (phase BI, jour 
58) 
Figure 4-18 : Profils de NOi et NO2- dans le RBS pendant I cycle (phase B2, jour 
65) 
En revanche, lorsque l'acétate est ajouté r é g u l i è r ~  sur la période AX3+AXI 
(Figure 4-18), le substrat est également disponible pour les deux étapes de la déniaification 
(NO3- -r NO2 et N a -  - N?) qui se produisent avec un décalage dans le temps mais selon 
la même cinétique. La vitesse de réaction globale est supérieure à celle observée en phase 
8 1 (3.1 mg N k  dénitrifie par heure au lieu de 2,3 mg NU). On obtient donc un meilleur 
enlèvement de l'azote. 
4.3.2.4. Enlèvement du phosphore 
L'évolution des concentrations en o-P04 et phosphore total dans I'eflluent au cours 
de la phase B, ainsi que celle des polyphosphates de la liqueur mixte, est représentée sur la 
Figure 4- 14. 
La déphosphatation biologique faisant toujours défaut, l'enlèvement du phosphore 
au-delà des besoins de croissance est purement chimique. Le niveau de phosphate dans 
l'effluent (1 2 mg P/L &PO4) résulte directement du pH d'opération (pH compris entre 7.4 
et 8.0). Incidemment. la mesure du phosphore total (1 5 mg PL) n'est représentative de 
I'efficaci té de la précipitation que pendant les phases B 1 et B2. 
En effet. on observe un accroissement du phosphore total en phase 8 3  alors que le 
pH n'est pas modifié et que la concentration en orthophosphate dans I'effluent se maintient 
à une valeur constante. Cet accroissement est dû à la défloculation et a l'augmentation de la 
fraction de biomasse dispersée dans le réacteur, biomasse qui décante mal et se retrouve 
donc dans I'effluent avec le phosphore préapité qui est de moins en moins adsorbé sur les 
flocs dont le nombre et la taille diminue. 
Le profl d'orthophosphate pendant un cycle est illustré par la Figure 4-19. Les 
variations observées s'expliquent aisément : 
à lOh20 (a) : baisse de la concentration en +POo due à l'addition de ca2' et à 
l'augmentation du pH, ce qui favorise la précipitation 
de 12h à 18 h @) : augmentation de la concentration en O-PO4 due à l'entrée de 
l'affluent plus chargé en phosphate que la liqueur mixte du réacieur 
a 16 h (c) : baisse de la concentration en dû4 due à l'augmentation brusque du pH 
(aération : dégazage du Ca, ce qui déplace vers la gauche l'équilibre : C02 + Hz0 - 
HCW + m. 
66 
Un profil de pH typique pendant w cycle (phase B2) est représenté en Figure 4-20. 
Figure 4-19 : Profil d'o-PO4 dans la liqueur mixte pendant 1 cycle (phase B2, jour 
65) ; a : injection de chaux ; b : alimentation ; c : augmentation du 
Figure 4-20 : Profil du pH dans le RBS pendant 1 cycle (phase B2) 
(a : injection de chaux ; c : début de l'aération) 
il est regrettable que les conditions favorables aux bactéries déphosphatatantes 
(existence d'une période anaérobie dans le cycle, au cours de laquelle les organismes 
déphosphatants peuvent d e r  le substrat) n'aient pu être maintenues au-delà de la 
phase 82. 
4.3.2.5. Phase B3 
Une augmentation progressive des matières en suspension dans I'e££luent a été 
notée lors de la phase B 1 par rapport à la phase A Le phénomène s'est accentué en phase 
82 et on a constaté une diminution des flocs dans la liqueur mixte (a la fois en taille et en 
nombre). L'objet de la phase B3 était de lutter contre cette tendance afin d'éviter de perdre 
une tiaaion de plus en plus élevée de la biomasse lors de l'évacuation du surnageant. La 
Figure 4-21 montre l'évolution des matières en suspension dans l'effluent pendant la phase 
B. 
La première mesure (a), appliquée du jour 68 au jour 78, a consisté en une 
concentration de la biomasse (obtenue par réduction du volume du réacteur), pour qu'un 
meilleur transfert de masse favorise la formation des flocs. Le volume du réacteur après 
décantation a donc été ramené de 13 à 9 L, et le volume de purge réduit à 0,22 L par cycle. 
Le graphique de la Figure 4-22 montre en effet une augmentation de la concentration en 
MVES dans le réacteur au début de la phase 83,  mais si on calcule la quantité globale de 
MVES dans le réacteur (Figure 4-23) on s'aperçoit qu'elle reste constante. De plus la 
charge de I'effluent n'a pas diminué, comme l'indique la Figure 4-21. Cette mesure n'a 
donc pas été efficace. 
On a alors décidé de procéder autrement et de limiter la croissance dispersée en 
évacuant les cellules isolées et en ne gardant que les flocs dans le réacteur (b). Pour cela on 
a doublé le volume d'effluent du jour 80 au jour 84 (alimentation en eau en même temps 
que l'afnuent) avant de revenir à des conditions d'opération normales. 
L'effet observé est mitigé. D'une part les matières en suspension dans l'effluent, 
après une forte augmentation, ont finalement baissé et semblent revenir au niveau de la 
phase BI. D'autre part, bien qu'à la fm de la phase 83 la concentration en MVES dans le 
réacteur remonte (graphique de la Figure 4-22), la situation ne s'est pas améliorée par 
rapport à la phase B1 puisqu'il a falu doubler l'âge des boues pour maintenir la même 
quantité de MVES dans le réacteur. 
E Phase81 : 8 2  !Phase83 A S roo --  I - 
Figure 4-21 : Concentrations en MES et MVES dans l'effluent du RBS (phase B) 
(a : réduction du volume utile ; b : dilution de l'affluent) 
Phase 81 Phase B3 1 
45 55 65 75 85 95 
Temps (d) 
Figure 4-22 : Concentration en MVES dans la liqueur mixte du RBS (phase B) 
(a : réduction du volume utile ; b : dilution de 1'aCnuent) 
18 
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Figure 4-23 : Masse totale de MVES dans le réacteur (phase B) 
(a : réduction du volume utile ; b : dilution de I'amuent) 
C'est pourquoi il a été décidé de redémarrer le réacteur avec une nouvelle biomasse 
et une cyclologie favorisant à la fois l'enlèvement complet de l'azote et la déphosphatation 
biologique. 
On suppose que la défloculation était due à une vitesse d'agitation trop élevée. Elle 
a été ramenée à 300 rpm (diminution de 25%) lors de la phase C suivante. 
4.3.2.6. Bilans 
Les bilans sur la DCO (trois seulement eEectués lors de cette phase en raison de 
défaillance de la sonde à oxygène dissous) ferment raisonnablement bien, à 1 12% en 
moyenne. 
Le bilan sur le phosphore laisse encore à désirer. On attendait mieux que 84 % en 
phases B1 et B2, après que l'agitation a été augmentée et la répartition des MES 
uniformisée (ce qui a été vérifié en comparant réguliérement le phosphore total mesuré 
dans des échantillons prélevés à différentes hauteurs). Quant à la phase B3, les bilans 
ferment très mal (65%), ce qui est admissile puisque les conditions d'opération ont 
changé plusieurs fois, de sorte que le réacteur a toujours fonctionné en régime transitoire. 
4.3.3. Phase C (jours 95 à 156) 
4.3.3.1. Survol des résultats 
Les Figure 4-24, Figure 4-25 et Figure 4-26 montrent l'évolution, au cours de la 
phase B. des concentrations de l'effluent en ammoniaque, en nitrate, en O-PO4 et en 
phosphore total, des concentrations de I'atnuent en ammoniaque, en DCO (totale et 
soluble) et en AGV, et de la concentration en poly-P dans la liqueur mixte du réacteur. 
4.3.3.2.  Moded'opérationdu RBS 
Après vidange, une nouvelle biomasse a été implantée dans le réacteur, provenant 
pour moitié des RBS d7Agropur à NDBC et des bassins de décantation de la station de 
traitement de Victoriaville. 
La cyclologie appliquée (cyclologie C détaillée dans le Tableau 4-9) a été élaborée 
pour permettre l'enlèvement complet des nitrates avant la phase anaérobie finale et assurer 
ainsi des conditions favorables à la croissance des organismes déphosphatants (absents des 
boues de NDBC mais présents dans celles de  Victoriaville). Un ajout k h e l 0 ~ é  d'acétate a 
été prévu pour les phases non aérées non alimentées, afin que la biomasse dénitrifiante et 
déphosphatante ne manque pas de substrat. 
Trois paramètres d'opération importants ont varié au cours de la phase C : 
la quantité d'acétate ajoutée : 180 mg HACL aff du jour 95 au jour 126 @hase Cl)  
et 360 mg HAdL aE du jour 127 au jour 156 (phase C2) 
l'afluent : le réacteur a été alimenté avec deux aûluents de charges différentes : 
afnuent 6 du jour 95 au jour 136 et affluent E du jour 137 au jour 156 
le pH maximal autorisé dans le RBS : valeur nxée à 8.0 du jour 95 au jour 130, puis 
à 8.3 du jour 13 1 au jour 14 1, et finalement à 8,6 du jour 142 au jour 156. 
La Figure 4-27 illustre l'évolution des conditions d'opération relatives à l'addition 
de substrat, au pH et à l'affluent utilisé au cours de la phase C. 
Figure 4-24 : Concentrations en NO< (emuent) et NE: (efhent et aflluent) 
pendant la phase C (a : panne d'ikctricité ; b : réduction du substrat 
rapidement biodégradable dans I'ajïluent) 
+ OC0 tot. - Dco sol. 
Figure 4-25 : Concentratioas en AGV et DCO totale et soluble dans I'afiïuent 
pendant la phase C (b : réduction du substrat rapidement 
biodégradable) 
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Figure 4-26 : Concentration en O-PO4 (ellluent), P total (emuent) et 
polyphosphates (liqueur mixte) pendant la phase C 
Tableau 4-9 : Cyclologie C 
Phase Heure de début Durée O2 Agitation E a t m  Sortie 









Ajout de ca2' 
Anaérobie 2 
Purge 
Les autres paramètres opératiomds du RBS pendant la phase C sont rassemblés 
dans le Tableau 4- 10. 
Figure 4-27 : Schéma des différents modes d'opération du RBS lors de la phase C 
Tableau 4-10 : Conditions d'opération du RBS pendant la phase C 
Date 
Ac ajouté 
pH m a  
Affluent 
Paramètres Unité Valeur 
Volume maximal du réacteur L 18 
Volume de l'affluent (% volume m m )  L (%) 3 3  (21) 
Volume de la purge L 0,48 
Durée d'un cycle h 12 
Temps de rétention hydraulique h 57 
Temps de rétention des boues d 19 






Les caractéristiques principales des f luents  6 et E sont exposées dans le Tableau 
4- 1 1 .  L'duent  6 est proche des atnuents P et y (un peu plus chargé en phosphore 
180 mg DCOL aff. (phase Cl) 1 360 mg DCOk aff. (phase C2) 
8,o 1 8.3 1 46 
6 1 E 
5 s  
L L  
3 3  
7 7  O 0
toutefois) alors que l'affluent E se distingue par une charge organique et une concentration 
en calcium particulièrement faibles (300 mg DCOL et 50 mg Ca). 
8 s  f f
L L  
3 3  5 
O 
3 7  O 0  
Tableau 4-1 1 : Caractéristiques des amuents réels 6 et E 
Paramètre Unité Affluent 6  mutn nt E 
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4.3.3.3. Enlèvement de l'azote : influence de la dose de substrat 
La Figure 4-24 montre l'évolution de la concentration en N a -  et NHo' dans 
l'effluent. La nitrification est toujours complète et la dénitrification finit par l'être 
également : 6 fois en phase Cl (ajout de 180 mg DCOL afE) et de façon définitive en 
phase C2 (ajout de 360 mg DCOL S.), en dépit de l'augmentation de la charge en 
ammoniaque avec le changement d'afnuent (de 65 à 85 mg NL). L'etfet de 
l'augmentation de la dose d'acétate est immédiat. U apparaît donc clairement que la 
dénitrification était incomplète jusque-là par manque de substrat. 
L'enlèvement de l'azote a été relativement efficace au début de la phase C 1 
(l'augmentation brusque des nitrates à l'effluent le jour 98 (Figure 4-24, a) est due à une 
interruption du fonctionnement du RBS pour cause de panne d'éldcite),  puis s'est 
détérioré à partir du jour 1 17 (Figure 4-24, b). Il est probable que la quantité d'acétate 
foumie conjuguée à la charge organique de l'affluent pendant la phase CI était tout juste 
suffisante pour permettre une dénitrification totale. 
Or la charge organique de l'affluent réel est variable et tend à décroître, comme 
l'indique la Figure 4-25 (fluctuations dues en premier lieu à une agitation non uniforme 
dans le bassin réfigéré conduisant a une variabilité dans les prélèvements, et en second 
lieu aux processus biologiques de dégradation et de respiration, non totalement inhibés en 
dépit de la basse température). 
Du jour 1 17 au jour 122 on remarque une diminution des DCO soiuble et totale de 
l'aflluent, ainsi que des AGV (Figure 4-25, b). La quantité de substrat rapidement 
biodégradable disponible est alors insufiisante pour assurer une dénitrüication complète et 
on observe pendant cette même période un accroissement du niveau résiduel de nitrates 
dans l'effluent (Figure 4-24, b). 
Les proûis de nitrates et nitrites au cours d'un cycle sont très proches tout au long 
de la phase C, comme on le voit sur les Figure 4-28 et Figure 4-29. 
1 1O:OO 13:W 16:ûû 19:Oo 2200 1 
t- - 1 
Figure 4-28 : Profils de nitrates dans la liqueur mixte pendant 1 cycle (phase C) 
a (jour 101) : conversion directe de NO< en N2 ; b (jour 118) : retard 
dans la conversion de NO,' en NOi ; d (jour 118) : reconversion de 





Figure 4-29 : Profils de nitrites dans la liqueur mixte pendant 1 cycle (phase C) 
a (jour 101) : conversion directe de NOi en N2 ; c (jour 118) : retard 
dans la  conversion de NOL en N I  ; d (jour 118) : reconversion de 
NOz- en NO;. 
Cette similitude est particulièrement flagrante pour le profil de NQ-. Les seules 
courbes qui s'écartent des autres sont d e s  du jour 101 (a) et du jour 1 18 @ et d) (phase 
c 1). 
Pour le jour 10 1, la Mience  porte sur la phase AXl (Figure 4-28, a et Figure 
4-29, a), et on n'en remarquefait aucune si le prof3 N a -  + Na' était représenté, car l'excès 
de nitrates est compensé par la quasi absence de nitrites. Il semble que la dénitrification 
pendant cette phase ait eu lieu en une seule étape (NO3' + Nz) sans accumulation de N&-. 
de sorte que par rapport aux autres protils, la concentration en NO< est élevée (Figure 
4-28, a) alors que celle en NO? est fable (Figure 4-29, a). La cinétique globale n'est pas 
modifiée. La dénitrification se termine en même temps que pour les autres profüs. 
La différence constatée pour le profil du jour 1 18 est à relier au manque de substrat. 
Les taux de réaction ne semblent pas afièctés mais on observe un retard de 30 minutes pour 
le début de la conversion des nitrates en nitrites (Figure 4-28, b). et un retard d'une heure 
pour le début de celle des nitrites en azote gazeux (Figure 4-29. c), si bien que la 
dénitrification n'est pas achevée au début de la phase aérée AE3 et que les nitrates produits 
pendant cette phase (Figure 4-28, d et Figure 4-29, d) sont présents dans l'effluent et au 
début de la denusère phase du cycle censée être anaérobie. 
En revanche, suite à l'augmentation de la dose d'acétate ajoutée, tous les protils 
(jours 133, 141, 149 et 155) montrent qu'il ne reste plus ni nitrates ni nitrites dans la 
liqueur mixte du RBS 30 minutes voue 1 h avant le début de la phase AU. 
4.3.3.4. Enlèvement du phosphore 
Effet du pH et de la charae de l'duent 
L'évolution des concentrations en pobhosphates de la liqueur mixte, en o-PO~ et 
phosphore total dans l'eauent au cours de la phase C est représentée sur la Figure 4-26. 
On distingue clairement une première phase lors de laquelle la concentration en 
phosphore à I'effiuent est relativement constante et fluctue autour de 9,s mg P L  pour les 
O-PO4 et 11 mg PR. pour le phosphore total. Cette première période cot~espond à un pH 
maximal de 8,O. 
Comme la déphosphatation biologique était toujours absente du système à cette 
date, il a été décidé de mettre l'accent sur la précipitation chimique et d'augmenter le pH 
maximal afin d'obtenir un meilleur enlèvement. On observe alors une chute du niveau de 
phosphate qui tombe à 8 puis 7 mg PR. sous l'effet de l'augmentation du pH à 8,3. La 
concentration continue à baisser à partir du jour 137 (bien que le pH soit stable) w le RBS 
est alimenté avec un nouvel duen t  dont la charge en phosphore est plus fible de 20% (39 
au de 50 mg P L  pour le phosphore total et 33 au lieu de 42 mg PL pour O-POJ). Le niveau 
de phosphore se stabilise à partir du jour 142, bien que la valeur maximale du pH ait été 
fixée à 8,6 la veille (afin de stimuler encore l'enlèvement chimique). Curieusement, 
l'augrnentation de pH n'a pas induit de diminution significative de la concentration 
résiduelle en O-PO4 comme il était escompté d'après les simulations et le modèle 
dynamique de précipitation du phosphore avec le calcium de Maurer et BoUer (1999). La 
concentration finale de l'effluent se maintient autour de 4 mg P L  pour les onhophosphates 
et 5 mg P L  pour le phosphore total. 
Analyse des profils sur un cycle : rôles du pH et de la déphos~hatation biologique 
La dernière mesure de polyphosphates, réaiisée le jour 156, a permis de déceler 
pour la première fois la présence d'organismes déphosphatants. La concentration de 
polyphosphates mesurée (0-7 mg PL) est extrêmement faibe. U est toutefois possible de 
relier à l'apparition des bactéries déphosphtantes certains aspects de l'évolution du 
phosphore soluble pendant un cycle. La Figure 4-30 compare les profiis d'orthophosphate 
dans la liqueur mixte pendant 1 cycle à une semaine d'intervalle (les conditions 
d'opération du réacteur n'ayant pas changé entre-temps), le jour 149 @as de poly-P) et le 
jour 155 (0,7 mg P L  de poiy-P). 
+jour 155 
0,7 mg PIL 
poly -P 
Figure 4-30 : Profil d'orthophosphate dans la liqueur mixte du  RBS pendant 1 
cycle (phase C), avec O (jour 149) et 0,7 (jour 155) mg PL de poly-P. 
a (jour 155) : possible relargage anaérobie; b (jours 149 et 155) : 
eaet de l'alimentation ; c (jour 155) : augmentation du  pH ; d (jour 
155) : baisse du pH ; e (jours 149 et 155) : effet de la précipitation ; f 
(jour 155) : possibles relargage anaérobie et recaptage aérobic. 
J o u r  1 56 
J o u r  149 
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Figure 4-31 : Profils de pH pendant 1 cycle (phase C, jours 149 et 155). 
c (jour 155) : augmentation du pH après aération ; d üonr  155) : 
diminution du pH avec l'aération 
La première dinérence entre les deux protils (Figure 4-30, a) est une légère 
augmentation du phosphate pour le suivi du jour 155 en fin de phase A M ,  qui pourrait être 
l'effet d'un relargage anaérobie. 
Les pentes des courbes pendant les phases ANI et AEI (Figure 4-30, b) sont 
semblables, ce qui suggère que cette croissance est p~cipalement causée par l'entrée de 
phosphore avec l'affluent. 
Les allures des deux courbes divergent ensuite avec la phase AXI (Figure 4-30, c). 
Tandis que la même pente croissante se maintient le jour 149 (w l'alimentation se 
poursuit), le jour 155 on observe une baisse de la concentration en O-POJ. fl est peu 
probable que cette baisse soit due à l'assiiation de phosphate par les bactéries 
déphosphatmtes en conditions anoxies, car elle aurait déjà été observée en conditions 
aérobies lors de la phase précédente. En revanche, la comparaison des proas de pH montre 
que le jour 155 le pH augmente brusquement après l'aération, ce qui n'est pas le cas le jour 
149 (Figure 4-3 1, b). On peut ainsi expliquer la diminution des onhophosphates en début 
de phase AX I le jour 155. De même la baisse du pH pendant la phase AU, plus prononcée 
le jour 1 5 5 que le jour 149 (Figure 4-3 1 ,  c), peut justibier la montée du niveau d'o-PO4 
pendant la phase aérée AU le jour 155 (Figure 4-30, d). 
Pendant les deux tiers de la phase AX2, les pentes des deux courbes sont à nouveau 
semblablesy de même que les pronls de pH. Ceci suggère que les mécanismes 
d'enlèvement du phosphore sont alors essentiellement chimiques et affectent 
identiquement les deux profils (Figure 430, e). 
Une nouveUe divergence (Figure 4 - 3 9  f) apparaît lh avant la phase AU, ce gui 
coïncide pour le jour 155 avec I'éiimination des nitrates et nitrites et I'étabfssement de 
conditions anaérobies (Figure 4-28 et Figure 4-29). Le niveau de phosphate augmente dors 
jusqu'au début de l'aération, où il d ihue ,  alors que le jour 149 il continue à décroître et 
se stabilise. Comme le profil de pH ne présente pas de caractéristique qui puisse expliquer 
ce phénomène (amphde des variations très h i l e  : 0,05 unité pH) et qu'il est très voisin 
de celui du jour 149, on peut vraisemblablement attribuer ces deux tendances a la 
dé p hosphatation biologique (relargage anaérobie et recaptage aérobic) 
Un autre argument pour relier cet effet a l'action d'organismes déphosphatants 
réside dans le fait que c'est la seule fois qu'une telle variation (augmentation à la h de 
AX2 puis diminution Ion de AJ3) a été notée a ce moment du cycle, alors que les 
fluctuations du reste du profii (qui du reste peuvent être imputées au pH) ont déjà été 
observés en l'absence d'organismes déphosphatants. 
Les profils d'o-PO4 obtenus lors des suivis intensifs précédents (jours 10 1, 1 1 8, 133 
et 14 1 ) sont regroupés dans la Figure 4-32. Les profils de pH pour les jours 10 1 et 1 18 sont 
illustrés par la Figure 4-3 3. 
On remarque des diminutions marquées du niveau de phosphore coincidant avec 
les 2 premières phases aérées pour les profils du jour 10 1 et du jour 1 18 (Figure 4-32, a et 
b), ce qui pourrait faire penser à la déphosphatation biologique, mais l'effet contraire est 
observé lors de la demière phase aérée (Figure 4-32, c), ce qui est incompatible avec cette 
hypothèse. Du reste les profils de pH montrent une augmentation d'au moins 0.3 unité pH 
lors des phases AEI et AE2 (Figure 4-33, a et b), ce qui explique parfaitement - sans 
recourir à la déphosphatation biologique - la diminution de la concentration en 
orthophosphate observée lors de ces mêmes phases pour les jours 10 1 et 1 18. 
Nature du préci~ité de ohosphore : caicul du rapport Ca/P 
Comme I'ahentation ne contient ni fer ni aluminium et que les concentrations en 
magnésium sont les mêmes dans l'effluent et I'afüuent, on peut écarter dans la 
précipitatiori du phosphore la part de struvite (MgNH4p04), de vivianite (Fe@Mk), de 
strengite (FePOd) et de variscite (MO4). Le seul coagulant disponibie en quantité 
suffisante avec lequel le phosphore soluble puisse réagir est le calcium. Le phosphore 
précipité est donc essentiellement un phosphate de calcium, dont les principales fomes 
sont 1 'hydroxyapatite Ca5(PO&ûH, le phosphate uicalcigw Ca3(PO&, le phosphate 
oct acalciqÿe C~(HP04)z(P04)4=ZH20, la monénite CaHP04 et la brushite CaHPO.t*2H20. 
+Jour 101 
+J- Jour 118 
+Jour 133 
+ Jour 141 
Figure 4-32 : Profils d'o-PO4 dans la liqueur mixte du réacteur pendant I cycle 
(phase C, jours 101,118,133 et 141) 
a et b (jours 101 et 118) : diminution de O-PO4 avec l'aération ; 
c (jours 101 et 118) : augmentation de O-PO4 avec l'aération. 
Figure 4-33 : Profils du pH dans le riacteur pendant 1 cycle (phase C, joun LOI et 
118) ; a et b : augmentation du pH avec l'aération. 
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La forme thermodynamiquement la plus stable de phosphate de calcium est 
I'hydroxyapatite Ca5(PO4hOH, dont la solubilité dans l'eau pure est extrêmement faible. 
Cependant il est clair que la concentration en orthophosphate dans la liqueur mixte du RBS 
n'est pas contrôlée par I'hydroxyapatite, car sinon le phosphore résiduel serait présent à 
l'état de trace seulement. 
La cristallisation du phosphore inorganique dans les systèmes biologiques est un 
phénomène Ient et d'autant plus complexe que certains ions, comme le magnésium et les 
pyrophosphates, stabilisent des formes amorphes de phosphate de calcium et peuvent 
inhiber complètement la formation d'hydroxyapatite (Arm,  1983). Les précurseurs de 
I'hydroxyapatite qui se forment les premiers dans les eaux chargées en calcium, 
magnésium et phosphore sont généralement des composés comme le phosphate 
octacalcique et la brushite ou encore une forme amorphe de Ca3(Pû&. Ensuite ces 
composés sont convertis en espèces plus stables comme Caj(PO.&OH, CaHPO4 et 
Ca3(PO&. Toutefois, dors que la fonation de la première espèce est relativement rapide, 
la croissance des composés cristallins suivants est beaucoup plus lente et peut prendre de 
plusieurs mois à plusieurs années (Musvoto et al., 2000). 
Dans le modèle dynamique proposé par Maurer et Boller (1999) intégré à NDX, la 
formation de I'hydroxyapatite est contrôlée par la cinétique de précipitation et dissolution 
du complexe Ca2HP04(O&. Cependant ce modèle prédit un enlèvement du phosphore 
efficace à pH 8.6 qui ne concorde pas avec les résultats expérimentaux (voir 3.4). D'autre 
part, le Tableau 4-12 qui regroupe les conditions de formation de diverses espèces en 
fonction du pH et du rapport MgCa indique que d'autres fornies de phosphate de calcium 
sont susceptibles d'être présentes dans les conditions d'opération du RBS. 
On est donc en droit de remettre en question l'idée que I'hydroxyapatite est le 
précipité £inal dans l'enlèvement chimique du phosphore et que le niveau de phosphate 
résiduel est contrôlé par la cinétique de formation de ce composé. 
11 serait intéressant de déterminer la nature de l'espèce dominante de phosphate de 
calcium qui a précipité dans le RBS ion de la phase C, afin de mieux comprendre 
pourquoi, en dépit du pH appliqué, le niveau d'o-Pû4 est resté élevé. Pour cela on cherche 
à calculer le rapport molaire CdP dans le précipité au moyen de bilans sur le calcium et le 
phosphore. Ce rapport varie de 1.00 à 1.67 pour les différentes espèces de phosphate de 
Tableau 4-12 : Conditions de formation de quelques phosphates de calcium en 
fonction du pH et du rapport molaire MgCa 
Précipité pH Conditions de 
Nom Formule 5,5 6,s 7 3  8,s formation 
W C ~ ~ ( P O J ) ~ O H  Mg/Ca < 0,45 ' 
Bnishite CaHP04*2H20 1 b 
' Maurer et Boller (1 999) ; Z~arlsson et al. (1997) ; 
- 
Abbona et al. (1 986, 1988) ; 
Le phosphore se répartit en phosphore précipité Pm, phosphore organique P, (en 
moyenne 0,020 mg P/mg MVES) et phosphore soluble Pwl (O-P04). La quantité de 
phosphore ayant précipité avec le calcium dans le procédé au cours d'un cycle est estimée 
par la quantité d'orthophosphate enlevée chimiquement &o-P04  : on a observé plus haut 
que le calcium était le seul coagulant à prendre en considération et on suppose que le 
phosphore précipité contenu dans I'atnuent ne se dissout pas. Le calcul est le suivant : 
avec biOo-PO~ enlèvement du phosphore dû à la production de biomasse. On n@ge le 
phosphore organique de l'effluent (concentration en MVES s 10 ma). La situation est 
différente pour le phosphore organique apporté par l'at8wnt (P, fi %&). En cas de lyse 
cellulaire c'est une source d'o-PO4 et il faut alors l'ajouter au terme (M+POQ)~. Dans le cas 
contraire il faut le retrancher au terme &O-PO4 car P, a contribue a P, , sans qu'il y 
ait enlèvement de phosphore. Dans les dew cas, on obtient la même expression : 
Un bilan similaire sur le calcium permet de calculer la quantité de calcium soluble 
Aca ayant précipité au cours d'un cycle : 
Le calcium est susceptible de réagir non seulement avec le phosphore mais aussi 
avec ~03'' pour donner C a c a  . Un dépôt de carbonate de calcium observé sur les parois 
du réacteur à l'issue de l'expérimentation prouve que le calcium a effectivement précipité 
avec CO:, mais on ne dispose pas de mesures expérimentales permettant de déterminer la 
concentration en carbonate de calcium dans la liqueur mixte du RBS. Par conséquent, le 
rapport CalP dans le précipité de phosphate de calcium est probablement surestimé par 
l'approximation Aca /&O-PO4. Le calcul n'est cependant pas dénué d'intérêt. 
Le rapport molaire Ca/P a été calculé pour 3 périodes de la phase C : afnuent 6 et 
pH maximal 8,O Qours 95 à 130), amuent 6 et pH maximal 8,3 (jours 13 là 136) et afhent 
E et pH maximal 8,6 (jours 142 à 156). 
Les volumes d'aauent (3.8 L) et de purge (0.5 L) sont constants, ainsi que la 
quantité de calcium ajoutée par cycle (190 mg Ca). Comme la purge des boues est 
effectuée juste avant l'étape de décantation et d'évacuation du surnageant, les fiactions 
solubles de la purge et de I'efluent sont considérées semblables, donc on utfise les mêmes 
concentrations en ca2* et O-PO4 pour l'effluent et la purge. Le calcul de CdP figure dans le 
Tableau 4- 13. 
Tableau 4-13 : Calcul du rapport Ca/P dans le précipité (phase C) 
Période An. pH max C E  MvEsme ACa &him0'P04 C f l  L mg/L mg Ca mgP moVmol 
131-136 6 8-3 3.65 1800 187 122 1,19 
142-156 E 8.6 3.60 1500 134 98 1 ,O5 
Précipité d'hydroxyapatite Ca5(PO&OH 1,67 * 
Précipité de phosphate tricalcique Ca3(P0& 1,SO * 
Précipité de rnonétite C m 0 4  ou brushite CaHP04-2H20 1,OO * 
* Rapport théorique 
Les rapports Ca/P ainsi calculés sont compris entre 1,05 et 1,19. ii est donc 
clairement démontré que le précipité de phosphate de calcium obtenu ne peut être de 
l'hydroxyapatite car le rapport molaire caractéristique de HM est 1.67. ce qui est 
nettement trop élevé. L'approximation due à la précipitation de CaCQ non prise en 
compte ne peut que surévaluer le rapport calculé par rapport à la valeur réelle et ne modifie 
donc en rien cette conclusion. 
La valeur 1.05 obtenue à pH maximal 8,6 est très proche du rappori théorique 
minimal de 1.00 caractéristique de la monétite (CaHP04) et de la brushite CaHP04-2H20. 
Il s'agit donc des deux seules formes susceptibles d'avoir précipité en forte quantité. En 
outre il est établi que la brushite ne précipite qu'à des pH inférieurs à 7 (Abbona et al., 
1986; 1988). Ce calcul suggère donc que le précipité formé lorsque le RBS est opéré avec 
un pH maximal de 8.6 est majoritairement la monétite CaHP04. La différnice entre le 
rapport molaire théorique CdP de 1,00 et la valeur calculée (1.05) est probablement due à 
la précipitation d'une partie du calcium avec HCQ". 
A pH inférieur, il n'est pas possible de se prononcer. Les rapports CaP de 1.19 
pourraient résulter d'un mélange de CaHP04 et de Ca3P04. Les données recueillies dans le 
cadre de cette étude ne permettent pas d'identiner précisément les composés formés. 
La prédominance de la monétite à pH moyen 8,4 n'est pas un résultat totalement 
inattendu. Une étude portant sur la précipitation du phosphore avec le calcium dans des 
systèmes de boues activées (Carlsson et al., 1997) avance également que le composé 
dominant à pH 8,s est CaHP04 alors que ce serait Ca3(P0& a pH 7. De plus ces travaux 
ont permis d'établir que les concentrations en orthophosphate et calcium à pH 8.5 
correspondent a la courbe de saturation de CaHP04. 
Les concentrations obtenues en calcium et phosphate ont donc été comparées au 
produit de solubilité de CaHPOj. On constate en effet que lorsque le pH du RBS est 8,6 les 
niveaux de phosphate (4 mg PR. soit O, 129 mmoVL) et de calcium (60 mg PL soit 1,5 
mmoVL) dans la liqueur mixte sont relativement proches du produit de solubilité de 
CaHPOd qui vaut lo4" à 2S°C (Stum et Morgan, 198 1) : 
- log ( [ ~ a ~ ' ] . ~ 0 4 ~ ~ )  = 6,7 
Un demier calcul a été efféctué pour tester la cohérence de l'hypothèse de la 
prédominance de CaHP04 relativement aw matières en suspension dans la liqueur mixte. 
La concentration de CaHP04 dans la liqueur mixte (pH maximal 8,6) a été évaluée 
à partir de la concentration de phosphore précipité en appliquant le facteur de conversion 
correspondant (4.39 mg CaHPOdmg P). Le phosphore précipité se calcule en considérant 
que le phosphore total se répartit en 3 fiactions : P précipité, P organique (approximé par 
2% des matiéres volatiles en suspension) et O-P04. 
P préc. = P total - 0,020 . MVES - O-PO4 (25) 
Donc P préc. = 275 - 0.02. 1500 - 4 = 241 mg PL et CaHMl4 = 1058 mg/L. 
On peut également estimer la pan de C a c a  dans les matières inertes en fikant 
l'hypothèse que sur les 134 mg Ca enlevés par cycle, la quantité qui ne réagit pas avec les 
98 mg P pour former C m 0 4  précipite sous forme de C a c a .  Cela correspond à 7 mg Ca 
par cycle, donc à 14 mg Ca& dans la purge. Ainsi on obtient pour le carbonate de calcium 
une concentration dans la liqueur mixte de 35 mg CaCQL. 
Le fraaionnement des matières en suspension dans la liqueur mixte du réacteur 
pour la phase C (affluent s, pH maximal 8,6) est représenté sur la Figure 4-34. 
Les matières en suspension dans la liqueur d e  (duent E et pH maximal 8,6) 
s'élèvent en moyenne à 3000 mg/L, dont 1500 mg /L d'inertes. Les 1058 mg/L de CaHP04 
représentent donc 35% des matières en suspension dans la liqueur mixte. On estime les 
matieres inertes contenues dans la biomasse à 2û% des MVES, soit 1W des matières 
totales. Les 35 mg/L de carbonate de calcium en représentent 42%. Enfin l'affluent 
contient 10 mg/L de matières inertes, ce qui avec un facteur de concentration TRBiTRH de 
8, donne 80 mg& soit 2.7%. Le hctiomement des matières en suspension est donc 
complété a 98.9%. La précipitation du phosphore avec le calcium sous forme de C H 0 4  
cadre donc très bien avec la production de matières inertes observées dans le réacteur. 
Ainsi la prédominance de CafIP04 comme précipité de phosphate de calcium 
lorsque le RBS est opéré a pH nuximd 8,6 est l'hypothèse la plus cohérente avec les 
résultats expérimentaux en ce qui concerne le rapport CdP, et de plus elle s'accorde bien 
avec la concentration atteinte en +PO4 dans l'effluent et avec les concentrations obtenues 
pour les matières en suspension dans la liqueur mixte. 
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Figure 4-34 : Fractionnement des matières en suspension dans la liqueur mixte du 
RBS (phase C, affluent E, pH maximal 8,6). 
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Elle peut s'expliquer par la présence de certains ions qui stabilisent C m 4  et 
ralentissent la cristailisation de l'hydroxyapatite, qui n'a donc pas le temps de se former 
pendant le séjour des boues dans le RBS. L'ajout de magnésium en particulier a pu jouer 
un rôle crucial dans ce phénomène car a la fin de la phase C le rapport molaire CalMg est 
de l'ordre de 1,2 alon que l'inhibition de la formation de l'hydroxyapatite se produit à 
partir d'un rapport Mg/Ca de 0.45 (Amin, 1983). 
Biomasse 
10% 
A pH moyens 7.9 et 8,2 (rapport Ca/P de 1,3) on peut supposer que le phosphate de 
calcium est un mélange comprenant CaHP04 (rapport Ca/P de 1,O) et Ca,(PQh (rapport 
C a ,  de 1.5) qui serait l'espèce dominante à pH 7 d'après Carlsson et al. (1997). 
MIES 
4.3 .3 .5 .  Bilans 
Les bilans sur le phosphore ferment à plus de 96%, ce qui indique qu'un régime 
quasi-stationnaire se maintient pendant toute la phase C pour cet élément, en dépit des 
variations du pH et de la charge de I'afluent. Ceci prouve de surcroît que le système est 
bien caractérisé en ce qui concerne le phosphore et renforce donc la validité du calcul du 
rapport CafP de la d o n  précédente. 
Les bilans sur la DCO (à nouveau peu nombreux en raison de difficultés liées aux 
sondes à oxygène dissous) ferment très bien (entre 94% et 106%) jusqu'aux 4 derniers 
jours d'expérimentation, où brusquement le bilan tombe à 71,6%, 7% et 75% (cette 
variation est due à une réduction de la consommation d'oxygène). Ce passage en régime 
transitoire pourrait être dû aux conditions de pH trop élevées qui affecteraient la biomasse. 
4.4. Com~araison des résultats exairimentaux avec les orédictions du modèle 
Le fonctionnement du RBS pendant la phase C a été simulé pour 3 modes 
d'opération: 
Muent 6, phase C 1 (1 80 mg DCOL a.), pH moyen 7.9 : jours 95 à 126 
muent S, phase C2 (360 mg DCOL afT), pH moyen 8.2 : jours 13 1 à 136 
Affluent E, phase C2 (360 mg DCOL afE.), pH moyen 8.4 : jours 142 B 156 
La cyclologie simulée est exactement la cyclologie C décrite par le Tableau 4-9. La 
caractérisation complète des fluents 6 et E figure en annexe A2. Quelques modifications 
ont été apportées au modèle A3DX pour prendre en compte l'influence de la température 
(notamment sur les taux de nitrification et dénitrification), ce qui avait été négligé dans les 
simulations préliminaires. 
Le taux spécifique maximal de croissance pour les organismes nitrifiants, m m ,  a 
été augmenté de 1.0 à 1.8 7' (Henze et al., 1995b ; WEF, 1997). Le taux spécifique 
maximal de croissance des hétérotrophes, muHET, a également été augmenté de 2 à 4 j-' 
(on a appliqué pour la dépendance en température la formule : 
r T= r 20 exp[û (T - 20)] (26) 
avec r20 = 2 g DCO/g DCO/d et le même paramètre 0 = 0,069 entre lO0C et 20°C 
qu'entre 20°C et 30°C). 
Le Tableau 4-14 compare les résultats obtenus par simulation aux données 
expérimentales. 
Les concentrations simulées correspondent à I'état permanent (au moins 60 jours de 
simulation) mais il n'est pas assuré que les résultats expérimentaux soient représentatifs du 
régime stationnaire en raison de la brièveté de la période d'expérimentation. La 
comparaison n'est cependant pas dénuée d'intérêt et permet d'estimer la pertinence du 
modèle quant aux 3 phénomènes p ~ c i p a w  impliqués dans le procédé : présence ou 
absence de déphosphatation biologique, degré d'enlèvement de l'azote et efficacité de la 
déphosphatation chimique. 
Tableau 4-14 : Comparaison des résultats expérimentaux et simulés (phase C) 
Cyclologie et affluent Cl  6 C2 6 C2 E 
Réel Sim Réel Sim Réel Sim 
MES purge mg$ 3550 2900 3550 3220 3000 2555 
MVES purge mg/L 1850 1200 1850 1550 1500 1210 
NHa* eK. mg N/L O O O O O O 
~ 0 ~ -  eff mg NIL 3 6 3  O (45 O 4 4  
O-PO4 e K  mg P/L 9,s 8 4  7 O 4 0,7 
Poly-P purge mg P/L O O O 61 0,7 10 
Ca eff mg5 80 50 74 49 60 31 
En ce qui concerne la déphosphatation biologique (présence ou non dans le 
système), l'accord est satisfaisant. Le modèle ne prévoit pas de croissance des bactéries 
déphosphatantes pour la phase Cl (affluent 6 et ajout de 180 mg ûC0L &) et 
effectivement on n'observe rien de tel. L'effet de l'augmentation de la dose de substrat sur 
la déphosphatation biologique (fluent S. phase C2) n'a pu être constaté 
expérimentalement car l'fluent a changé au bout de 10 jours. On ignore donc si la 
croissance prévue par le modèle se serait concrétisée. Enfin on observe la premières 
manifestations de déphosphatation biologique avec l'fluent E en phase C2 (la durée 
expérimentale de la phase C2a - inférieure au TRB - n'a pas été dlisante pour atteindre le 
régime permanent et pemettre le plein développement de la biomasse), ce qui va dans le 
même sens que les prédictions du modèle qui annoncent une croissance limitée de 
biomasse déphosphatante. Le modèle A3DX semble donc évaluer correctement la 
demande en substrat nécessaire a la croissance des bactéries déphosphatantes. 
L'enlèvement de l'azote s'avère plus efficace en réalité que d'après les simulations. 
Toutefois les prédictions s'éloignent assez peu des résultats expérimentaux à la fois pour la 
quantité de nitrates dans I'eauent et pour l'évolution des nitrates et de l'ammoniaque dans 
la liqueur mixte du réaaeur au cours d'un cycle, ainsi que le montrent les Figure 4-35, 
Figure 4-36, Figure 4-37 et Figure 4-38. La divergence la plus importante concerne la 
phase C2 avec I'auent E (Figure 4-38, a et b) : le taux réel de dénitrification est plus élevé 
que celui prédit par le modèle, surtout en phase AX.2 (a), de sorte que I'effluent réel est 
exempt de nitrates, alors que I'effluent simulé en contient 5 mg NA (b). 
Cependant, comme aucun paramètre n'a été ajusté par rapport aux valeurs par 
défaut (mis à part l'influence de la température sur les taux de croissance spaques,  
estimée de façon théorique), la modélisation de la nitrification et de la dénitrification par 
A3 DX est considérée giobalement satisfaisante. Une meilleure concordance pourrait être 
obtenue si le modèle était calibré. 
Le dernier point à évaluer concerne la précipitation chimique du phosphore avec le 
calcium. Il a déjà été établi dans le paragraphe 4.3.3.4 par bilans sur Ca et P que le précipité 
de phosphate de calcium ne pouvait être de I'hydroxyapatite, alon qu'il s'agit du composé 
final dans le modèle A3DX. On ne s'attend donc pas à ce que les résultats expérimentau 
et simulés coïncident. 
Pour I'effluent 6 en phase CI, la simulation concorde assa bien avec l'expérience 
en ce qui concerne le niveau d'o-PO4 résiduel dans I'etnuent (8,6 au lieu de 9,s mg P L )  et 
même en ce qui concerne le profil sur un cycle (Figure 4-39) : certes le prol sirnulé 
montre seulement deux tendances de 6 h chacune (une augmentation de la concentration en 
O-PO4 due à l'entrée de l'affluent et une diminution due à la précipitation), alors que le 
profil réel accuse des variations plus marquées causées par les fluctuations du pH avec 
l'aération et avec l'ajout de chaux en début de phase AN2, mais cet écart s'explique par le 
fait que le modèle prend en compte un pH moyen et ne simule pas les variations de pH au 
cours d'un cycle. Cette dEerence de proas ne constitue donc pas une preuve de l'échec du 
modèle. 
En revanche on réalise que le modèle est incorrect si on compare les concentrations 
réelles et simulées en calcium (80 au lieu de 50 mg C a ) .  
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Figure 4-35: Profils réel et simulé de NOIm+NO3- dans la liqueur mixte du RBS 
pendant 1 cycle (phase Cl, amuent 6) 
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Figure 4-36: Profils rkl et sirnul6 de NOL+NO~- dans la liqueur mixte du RBS 
pendant 1 cycle (phase C2, amuent 6) 
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Figure 4-37: Profils réel et simulé de NE,+ dans la liqueur mixte du RBS pendant 
I cycle (phase C2, rmuent E) 
Figure 4-38: Profils réel et simulé de NOf+NOi dans la liqueur mixte du RBS 
pendant 1 cycle (phase C2, afnueit o) 
a : écart entre les taus de dénitrification simulé et réel ; b : écart 
entre les concentrations simulée et réelle de nitrates dans 19eRlutnt. 
. . 
: : alimentation 1 .  4 
P r o Z l  
simulé 
PH &4 
O Profil réel 
du jour I l 8  
pH 8,O - 8,6 
Figure 4-39: Profils réel et simulé de la concentration en O-PO4 dans le RBS 
pendant 1 cycle (phase CI, affluent 6). 
II est impossible de comparer la précipitation chimique réelle et simulée en phase 
C2 (affluents 6 et E) d'après les simulations précédemment effectuées car la 
déphosphatation biologique domine les effets chimiques. Le procédé a donc été simulé en 
excluant la composante biologique de la dénitrification (concentration initiale en bactéries 
déphosphatantes nulle) pour les duents S et E en phase C2 @H moyens respectifs de 8.2 
et 8.4). Les résultats figurent dans le Tableau 4-15. Les profils réel et simulé (sans bio-P) 
de la concentration en o-PO4 dans la liqueur mixte pour la phase C2 et kffh~ent 8 sont 
représentés sur la Figure 440. Le régime permanent n'a certes pas été atteint Ion de la 
phase expérimentale- mais les simulations prédisent qu'il s'établit rapidement, si bien que 
la comparaison est néanmoins fondée. 
Tableau 4-15 : Précipitation chimique : résuhats simulés et expérimentaux 
Résultats expérimentaux Simulations 
AK PH O - ~ 0 ~  caZ' MIES O-PO4 caZ' H A P  HDP 
mgPL mgCa/L mp/L mg PR. mg Ca& mg/L m a  
6 7,9 9 3  80 1700 8,6 50 1365 155 
O Profil réel 
du jour 749 
P r o f i l  
simulé 
sans bio-f 
Figure 4-40 : Profils réel et simulé (sans bio-P) de la concentration en O-PO4 dans 
le RBS pendant 1 cycle (phase C2, aflïuent E) 
On constate que I'enlèvernent chimique du phosphore prédit par le modèle A3DX 
est surestime par rapport à la réalité, sunout à pH 8,4. La concordance observée à pH 8,2 
entre les concentrations simulée et réeUe en O-PO4 dans l'effluent a peu de signification car 
les conditions expérimentales n'ont été maintenues que quelques jours et il s'agit 
vraisemblablement d'une heureuse coïncidence plutôt que d'un argument valable en hveur 
de la justesse du modèle. Par aiiieun on sait que le précipité nnal n'est pas de 
I'hydroxyapatite, ce qui se traduit ici par un écart important (de 30 à 50%) quant aux 
concentrations en calcium dans l'effluent, quel que soit le pH d'opération. 
La Figure 4-40 regroupe les profils réel et simulé de l'évolution de la concentration 
en O-PO4 dans la liqueur mixte au cours d'un cycle @hase C2, d u e n t  E). On a choisi pour 
le profil réel un cycle au cours duquel le pH a peu varié en dépit de l'aération (valeur 
moyenne de 8,4) afin de se rapprocher des conditions de simulation (pH constant 8'4). On 
constate que les profils sont nettement décaiés (environ 1'5 mg PL) mais ont des pentes 
très proches, ce qui suggère que la cinétique de précipitation réelle est assez bien 
représentée par le modèle. L'écart sur le niveau résiduel de phosphates dans I'efhent 
montre néanmoins que cette similitude des pentes n'est pas suffisante pour assurer la 
validité du modèle, qui de toute façon est fondamentalement erroné quant à l'espèce 
précipitée. 
Le modèle de précipitation du phosphore avec le calcium utilisé dans A3DX 
(travaux de Maurer et BoUer, 1999) est donc inadapté dans le cas de I'afDuent d7Agropur 
traité par le procédé combiné. Trois facteurs peuvent plausiblement expliquer que ce 
modèle soit pris en défaut : 
l'incertitude quant aux valeurs des paramètres cinétiques du modèle, estirnés par 
Maurer et BoUer à partir de résultats expérimentaux sur des boues et une eau usée 
spécifiques, 
a le pH trop élevé (modèle établi pour des pH vmkint de 7,O à 7,8), 
a la présence d'ions magnésium dont l'influence n'est pas prise en compte alon 
qu'on sait qu'elle m e  la précipitation des phosphates de d à u m  et pounait être 
responsable de la prédominance de CaHP04 au lieu de Ca5(P0&OH : la cristallisation 
de l'hydroxyapatite est inhibée par un rapport molaire MgKa supérieur à 0,45 (AMR 
1983). 
4.5. Svnthèse 
Au vu des résultats obtenus, l'objectif principal de cette étude - 1 mg PL dans 
l'effluent du RBS opéré selon le procédé combiné - n'a pas été atteint. Le principe même 
du procédé combiné a &é mis en échec, puisque h composante biologique de la 
déphosphatation a fait défut et que l'enlèvement du phosphore a é1é essentieilement 
réalisé par des mécanismes chimiques. L'objectif secondaire de dénitrification totale a été 
satisfait, et a finalement permis l'apparition d'une biomasse déphosphatante, mais très 
lentement et en quantité extrêmement faible. Un autre objectif secondaire, la validation du 
modèle A3DY s'est révélé irréalisable en l'absence de déphosphatation bioiogiqw. 
Il importe de cerner les raisons de cet insuccès, et ce à deux niveaux : 
absence de déphosphatation biologique 
écart entre les résultats expérimentaux et les prédictions du modèle A3DX 
afin d'évaluer si le procédé combiné est en mesure de traiter efficacement I'efluent 
d'Agropur (et avec quels ajustements), ou s'il faut considérer une alternative pour 
l'enlèvement du phosphore. 
4.5.1. Absence de déphosphatation biologique : rôle décisif du substrat 
Le manque de substrat en conditions anaérobies est h principale cause à incriminer 
pour expliquer l'absence de déphosphatation biologique lors de la phase expérimentale de 
cette étude. 
Le Tableau 4-16 compare, pour les divers afHuents et cyclologies, le rapport 
Tm/DCO, l'efficacité de la de~trifkation (évaluée approximativement par la 
concentration effluente en Nw divisée par la concentration afhente en W3, la quantité 
d'acétate ajoutée en conditions anaérobies et la concentration en polyphosphates dans la 
liqueur mixte du RBS. Le paramtitre choisi pour choisi pour évaluer la charge azotée de 
hffluent est l'azote total Kjeldahl car I'atnuent ne contient pas ni nitrate ni nitrite. 
Le manque de substrat aflècte tous les groupes mkrobiens hétérotrophes, mais il se 
fait tout particulièrement sentir pour les organismes déphosphatants w ceux-ci ne peuvent 
stocker la matière organique nécessaire à leur croissance qu'en conditions anaérobies. Or 
l'existence de conditions anaérobies dans le RBS repose sur le processus de dénitrification, 
également subordonné à la présence d'une source de carbone en quantité sufisante. C'est 
pourquoi le rapport TKN/DCO constitue un bon indicateur de la faisabiié de la 
déphosphatation biologique. Le rapport maximal rapporté par Ekama et al. (1984) 
I'enièvement biologique du phosphore par divers procédés est de 914 mg Nlmg DCO 
(procédé UCT modiié). 
Tableau 4-16: influence de la quantité de substrat sur la dénitrification et la 
déphosphatation Ion des diverscs phases d'opération du procédé 
Période Affluent et TKN/DCOS N03*eKI Acajoutéen Poly-P 
cyclologie TKNafr phase AN 
d - d  mg Nlmg DCO YO mg DCOL mg P L  
- a, A (sim) O, 10 
1-44 P,A 0,22 
45-59 y, BI O, 17 
60-67 y, 8 2  0, 17 
95-126 6, Cl O, 16 
127-136 6, C2 O, 12 
137-156 E, C2 O, 15 O 24 0,7 
* DCO de l'affluent + Ac ajouté 
Un manque de substrat affecte donc indirectement la biomasse déphosphatante en 
inhibant la dénitrification. C'est ce qui a été observé lors de la phase A : par rapport à 
l'affluent simulé o. le substrat disponible pour traiter I'auent j3 diminue de moitié alors 
que la charge en azote augmente. Le rapport TKN/DCO est plus que doublé : la 
dénitrification est incomplète et les organismes déphosphatants ne peuvent se développer 
car les conditions ne sont jamais anaérobies. 
Lon de la phase B, le dosage de substrat augmente, le rapport m/DCO tombe à 
0.1 7 et la concentration en nitrates dans I'effluent diminue en conséquence. L'impact du 
mode d'injection de l'acétate se f i t  égaiement sentir, car le niveau de N a '  dans l'effluent 
baisse lorsqu'il est ajouté non plus en une seule fois (B l), mais de façon continue pendant 
toute la phase non aérée (82). La dénittification est même totale en fin de phase AXl pour 
la cyclologie 82, ce qui crée des conditions anaérobies et autorise la croissance des 
organismes déphosphatants. Cependant ces conditions favorables ne se sont maintenues 
que quelques jours (défloailation en phase B3) et on ignore donc si le rapport TKN/DcO 
de û, 17 aurait permis le développement de la déphosphatation biologique. 
Lon de la phase C, le problème du manque de substrat pour h dénitrincation est 
résolu. Pendant la phase C 1 (fluent 6) la dénitrification est presque totale, et le devient 
définitivement lorsqu'on augmente la dose ajoutée (C2). Ceci permet d'évaluer 
approximativement la quantité de DCO nécessaire pour éliminer l'azote : 6,25 mg 
DCO/mg N, soit O, 16 mg N par mg DCO. Ce rapport concorde avec l'inhibition plus ou 
moins marquée de la dénitrification en phase A (rapport de 922) et phase B (rapport de 
0.1 7) et avec la dénitrification totale en phase C2 (rapport de O, 12 et O, 15). Ce rapport est 
également cohérent avec les valeurs citées dans la littérature. Henze et al. (1995b) 
reportent pour le rapport CM une valeur optimale de 3,l à 3.7 mg DCO/mg N avec 
l'acétate comme substrat, et de 4 à 5 mg DCOhg N avec la matière organique contenue 
dans les eaux usées. 
La présence de bactéries dephosphatantes commence à se manifester à la fin de la 
phase C2 (affluent E), deux mois après que des conditions anaérobies soient assurées à 
chaque cycle (cela a toujours été le cas en phase C, même s'il restait des nitrates dans 
I'effluent). On peut attribuer ce phénomène au temps de latence nécessaire a la croissance, 
particulièrement lente en raison du peu de substrat disponible. Un autre élément pourrait 
èire impliqué : la quantité d'acétate ajoutée en phase anaérobie, qui est doublée en phase 
C2 par rapport a la phase Cl, ce qui rend les conditions d'opération du RBS en phase C2 
plus favorables aux bactéries déphosphatantes qu'en phase C 1. 
L'expérimentation n'a pas été poursuivie et on ignore donc jusqu'à quel niveau la 
biomasse déphosphatmte aurait été susceptible de croître. il est fort douteux que la dose de 
substrat disponible en phase C2 avec l'fluent o (rapport TKN/DCO de OJS) sufnse à 
assurer un développement des organismes déphosphatants permettant le respect de la 
nonne de I mgPL Il faudrait pour cela une concentration en polyphosphates au moins 5 
fois supérieure, alors qu'il y a juste assez de substrat pour assurer la déniaincation. En 
revanche, le rapport TKN/DCO de 0,12 obtenu en phase C2 (ajout de 360 mg DCOL &) 
pour l'atnuent 6 devrait permettre un développement d s a n t  de la biomasse 
déphosphatatante pour assurer l'enlèvement du phosphore. Le rapport de 0,12 mg N/mg 
DCO appartient en effet a la plage de valeurs citées par (Ekama et al., 1984) compatibles 
avec un traitement biologique. Par ailleurs, les simulations conduites avec A3DX dans ces 
conditions prédisent un enlèvement complet des orthophosphates. L a  conditions 
expérimentales n'ont pu être maintenues assez longtemps pour valider cette hypothése. 
La quantité de substrat disponible joue donc un rôle crucial pour l'établissement de 
la déphosphatation biologique. Cette étude a mis en évidence un rapport approximatif de 
6,25 mg DBO/mg N pour les besoins de la dénitriilcation (rapport TKNIDCO de 0'16 mg 
N h g  DCO) et a en outre démontré l'intérêt d'un ajout continu de substrat pendant les 
phases non aérées et non alimentées par l'affluent. 
4.5.2. Analyses des divergences entre simulation et expérimentation 
Il existe tout d'abord un décalage flagrant entre les prédictions des simulations 
préliminaires et les résultats expérimentaux. Cet écart s'explique par I'influence de la 
température (ignorée dans les simulations conduites avec des paramètres estimés pour 
20°C et non 30°C) et surtout par la grande différence entre I'afnuent simulé a et les 
affluents réels. On a vu que le facteur décisif pour la déphosphatation biologique est la 
quantité de substrat disponible par rapport à la charge en azote, or les affluents traités au 
laboratoire ont une DCO plus de deux fois infërieure à celle de I'a83uent a utilisé pour le 
design du procédé. 
Les caractéristiques de I'etnuent des digesteurs anaérobies sur le site de NDBC 
sont sujettes a de fortes variations dépendant à la fois de l'opération de la cornagerie et de 
l'efficacité du traitement anaérobie. Le design du procédé et la caractérisation de l'fluent 
simulé a ont été établis à partir des données recueillies sur le site pendant les mois d'avril 
et mai 1999, pendant lesquels la charge organique de I'afhent des RBS était 
particulièrement élevée (1000 mg DCOL en moyenne) par comparaison avec d e  des 
mois suivants (juin, juillet août, septembre 1999) pour lesquels la moyenne se situe entre 
700 et 600 mg DCOL. La DCO des échantillons traités est encore plus faible (environ 400 
mg DCOL), ce qui accentue la divergence entre les simulations initiaies prometteuses et 
les résultats obtenus au laboratoire. 
Les simulations ultérieures (caractéristiques des fluents corrigées) s'accordent 
relativement bien avec les résultats expérimentaux pour la déphosphatation biologique et 
l'enlèvement de l'azote, ce qui c o h e  que la source d'erreur dans les simulations 
préliminaires était bien la surestimation de la quantité de substrat disponible dans I'atnumt 
des RBS. 
On observe un autre désaccord entre les prédictions du modèle A3DX et les 
résultats expérimentaux en ce qui concerne l'enlèvement chimique du phosphore. 
L'efficacité réelle de la précipitation des phosphates avec le calcium est Unéneure à ceUe 
prédite par simulation, surtout dans les conditions les plus favorables (pH moyen 8'4). La 
raison principale en est que modèle repose sur la précipitation de I'hydroxyapatite en dew 
étapes, or le composé dominant de phosphate de calcium n'est pas l'hydroxyapatite. Le 
modèle est donc inadéquat pour simuler les conditions d'opération du procédé combiné au 
laboratoire. 
Toutefois, si la principale cause de l'inhibition de la formation d'hydroxyapatite est 
la présence de magnésium (entre 0.8 et 1.1 mol Mgmol Ca dans la liqueur mixte alors 
qu'Arvin (1983) cite un rapport minimal de 0,45 mol Mg/mol Ca pour inhiber la 
cristallisation de I'apatite), ce phénomène ne se produira probablement pas sur le site de 
NDBC. En effet la concentration en magnésium dans I'duent traité au laboratoire a été 
augmentée par injection de MgCl* (concentration hale comprise entre 40 et 50 mg M@) 
afin que la déphosphatation biologique ne tCt pas afkctée par une carence en cet élément. 
Or la concentration en magnésium dans I'aftluent des RBS de NDBC est en moyenne de 
12 mg Mg& ce qui assure un rapport molaire MgKa nettement uifërieur à 945.  Il est 
donc possible que le modèle de précipitation chimique inclus dans A3DX soit pertinent 
pour la simulation de l'enlèvement chimique sur le site de NDBC et que les résultats 
expérimentaux ne soient pas représentatifs du traitement appliqué à pleine écheUe. 
Les équations régissant la précipitation du phosphore avec le caiciuni dans le 
modèle A3DX doivent néanmoins être modifiées afin de pouvoir prendre en compte 
l'inhibition de la formation de I'hydro~yapatite et la précipitation de C ~ O J .  Les 
ajustements suivants sont proposés : 
en premier lieu l'ajout d'une fonction d7Uiht%ition 1~~~ Liée au rapport molaire 
CaMg dans le taux de précipitation de I'hydroxyapatite (Arvh, 1983) : 
en second heu l'introduction d'un nouveau processus, la formation de C H O 4  
(nouveau composé noté xCAP) selon l'équation : 
cazC + ~ ~ 0 4 ~ -  + CaHPOq (28) 
dont le taux de réaction s'écrit sous la forme : 
avec M a  , Mm et fonctions de saturation, et IpH fonction d'inhibition. Les 
fonctions IpH et Mhlgre sont nécessaires car on suppose que la précipitation de C m 0 4  est 
subordonnée d'une part à un rapport MgKa suffisamment élevé ( A h ,  1983) et d'autre 
part à un pH basique (Carlsson et al., 1997 : l'espèce dominante a pH 7 est Ca~(P04h et 
non CaHPO4). 
On propose pour k la valeur de 1 L.g CaHPO Jg Ca/g Pld, 
pour Mc, , M- , et MMg&s formes de Monod suivantes : 
et pour IpH : 
L'allure de ces fonctions est représentée sur la Figure 4-41 pour les valeurs 
suivantes des paramètres impliqués : k MBC,.L\P = 0-1 ; k c;ic,w = 100 mg ; k HPOQCM 
= 20 mg P/L ; k M ~ , C ~ C . ~ =  O. 1 ; K ,,,KM = 1 ; a p ~ c *  = 5 et pH IX.V = 7.8. 
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Figure 4-41 : Représentation des fonctions I p ~  (A), Mkldca (B), hvca (BI, Mc. (C) 
et Mm @) pour k M*C,R\~ = 04 ; k C.GV = 100 mg CaL ; k  oc 
= 20 mg P L  ; k MZrCdl~ = O,1 ; K ptiw = 1 ; a p~~~ = 5 et 
p & m c ~  = 7 4  
4.5.3. Ré-évaluation du concept cuidestream~ 
La configuration «sidestream» telle qu'exposée par Smolders et al. (1 9%) 
s'applique à un procédé de déphosphatation biologique par boues activées comprenant une 
zone anaérobie, une zone aérobie et un décanteur (Figure 4-42). Le principe de la 
configuration «sidestream» consiste à traiter séparément les boues décantées au lieu de les 
envoyer directement dans le bassin alimenté par I'atnuent comme c'est le cas pour une 
configuration classique (ce bassin contient alors zone anaérobie et une zone aérobie). 
1 Substrat et 1 
Purge 
Figure 4-42 : Schéma de la configuration «sidestream» 
Dans la configuration «sidestream» la zone anaérobie est un bassin de taille réduite 
qui ne reçoit que les boues décantées et non l'fluent. La concentration en onhophosphate 
dans ce réacteur est élevée en raison du relargage anaérobie (biomasse concentrée) et une 
CO-précipitation permet d'en enlever la majeure partie. Les boues sont alors envoyées dans 
la zone aérobie où arrive également I'dfiuent à traiter, dont le phosphore en solution est 
assimilé par la biomasse déphosphatante. 
Smolders et al. (1996) soulignent l'intérêt de la configuration «side-stream pour 
un duent  peu chargé en matihe orwque : la contribution de la précipitation chimique 
permet de diminuer par dix la concentration en biomasse déphosphatante et le substrat 
requis par un procédé de déphosphatation purement biologique, et en outre la taille des 
installations s'en trouve réduite (bassin anaérobie pour les boues décantées seulement). 
L'effluent des digesteun anaérobies d'Agropur à NDBC manque effectivement de 
substrat pour assurer la déphosphatation biologique, c'est pourquoi l'opération des RBS 
selon un procédé de type (( side-stream )) a semblé appropriée et a été testée à l'échelle du 
laboratoire. 
II apparaît à présent clairement que le procédé ne tient pas ses promesses et que la 
quantité de substrat nécessaire, en dépit de la précipitation chimique, reste très élevée (un 
dosage de 180 mg DCO5 d7af8uent s'avére insuffisant). 
L'explication est simple : dans l'évaluation de la configuration ((sidestream,) par 
Smolden et ni. (1996), l'incidence de la charge atnuente en azote sur le procédé est 
pratiquement ignorée, alors qu'il est fort rare qu'une eau usée contenant des phosphates 
soit exempte de nitrates ou d'azote ammoniacal. Or non seulement il y a compétition entre 
les organismes dénitrifiants et déphosphatatants pour la consommation du substrat en 
conditions non aérées, mais surtout une dénitrification complète est une condition 
essentielle pour une déphosphatation biologique efficace. Donc si l'eau a traiter contient 
peu de matière organique, il faut prendre en compte, outre le substrat nécessaire à 
l'enlèvement biologique du phosphate non précipité, le substrat nécessaire à la 
dénitrification complète de l'affluent, ce qui peut augmenter considérablement la quantité à 
ajouter et rendre le coût du procédé rédhibitoire. 
La configuration sidestream » demeure un concept intéressant, mais il convient 
d 'apporter certaines réserves quant aux situations pour lesquelles il peut s'avérer 
performant. 
Cette configuration permet de diviser par 10 les besoins en substrat sous deux 
conditions : 
si d'une pari la charge organique de I'afhent est indkante pour assurer h 
déphosphatation biologique : rapport TKN/DCO supérieur à 0'13-0,14 (critère mis en 
avant par Smolders et al., 19%) 
et si d'autre part il n'y a pas de nitrates dans la zone anaérobie, ce qui suppose : 
- soit l'absence de m' et N a -  dans I'duent, 
- soit une charge organique suftisante pour a m e r  une dénitdication quasi- 
complète : rapport TKN/DCO inférieur à O. 16. 
Si la deuxième condition n'est pas vérifiée (rapport TKN/DCO supérieur à O. 16), la 
demande en substrat reste élevée et tout l'intérêt de la configuration «sidestream) réside 
dans le principe de la co-précipitation : le surdosage du précipitant (inévitable lorsqu'on 
atteint la limite de solubilité) est réduit grâce a la contniution de la biomasse 
dgphosphatante. 
4.5.4. Enlèvement du phosphore a NDBC : traitements suggérés 
Le procédé combiné inspiré de la configuration ((side-strm n'a pas permis le 
respect de la norme de 1 mg PR. en sortie du RBS, en dépit d'une addition massive de 
substrat. Pour déterminer si le procédé est envisageable économiquement et s'il est utile de 
poursuivre dans cette voie. le coût estimé du procédé est comparé à celui de trois autres 
procédés de  déphosphatation envisagés comme alternatives au procédé combiné : 
traitements purement chimiques par précipitation avec le fer. le calcium ou le magnésium. 
Le coût de chaque procédé @lus exactement le coiit des réactifs à ajouter) est 
évalué pour un d u e n t  contenant 43 mg PR. d'o-PO4 50 mg PR. de phosphore totd, 100 
mg NR. de NTK, 80 mg CaL et 13 mg MgR. (caractéristiques moyennes des atauents P, y 
et 6). Le débit à l'entrée des RBS est évalué à 800 m3/d. 
il s'agit d'estimations théoriques très approhtives car aucun des 3 procédés n'a 
été testé en pratique. Le but de ce caail est d'obtenir un ordre de grandeur du coût 
d'opération afin de juger si la forte demande en substrat écarte d'emblée tout procédé 
biologique par rapport aux procédés chimiques. 
Procédé combiné 
La concentration cible de 1 mg PR. dans I'duent du RBS n'ayant pas été atteinte, 
on est contraint de faire des hypothèses sur la quantité d'acétate et de calcium requise. Les 
résultats expérimentaux montrent que le dosage de 360 mg DCOR. aif pour I'afhent 6 
(rapport TKNIDCO de 0'12) assure une déniaification complète et qu'il reste du substrat 
pour la déphosphatation biologique. Les résultats obtenus avec l ' f luent E (rapport 
ïKN/DCO de 0.15) prouvent que le développement de la biomasse déphosphatatante est 
possible. Enfin le modèle A3DX prédit un enlèvement complet du phosphore de I'afnient 
6 avec un dosage de 360 mg DCO et 50 mg Ca par Litre d'fluent. 
On adopte donc l'hypothèse qu'un rapport TKN/DCO de 0,12 conjugué à 
I'addition de 50 mg CaL permet d'atteindre la norme de 1 mg P L  à l'effluent. Cette 
hypothèse n'a pas pu être validée expérimentalement car les caractéristiques de I'afBuent 
ont changé peu après que ce mode d'opération du RBS soit instauré. 
Ekama et ai. (1984) avancent que l'enlèvement biologique du phosphore est 
possible pour un rapport TKN/DCO de 0.13-0.14, mais il semble plus raisonnable de s'en 
tenir a un rapport un peu plus fable car la DCO de I'effluent des digesteun anaérobies 
contient une fraction non négiigeable de composés inertes (dont la partie soluble peut être 
estimée à 60 mg DCOL - DCO soluble moyenne de I'effluent) et de substrat lentement 
biodégradable (non directement utilisable par les organismes déphosp hat ants). 
D'autre part on suppose que la quantité d'acétate à ajouter à pleine éChelle est 
moindre que 360 mg/L d' f luent  car la DCO des échantillons utilisés comme Auent du 
RBS au laboratoire est plus fàible que celle de I 'duent  réel des RBS (échantillons 
prélevés à I'effluent des digesteun anaérobies, alors que I'afhent des RBS s'eririchh 
d'une dérivation du bassin tampon en cas de débordement et du surnageant de l'étang de 
stockage des boues). On admet que la DCO moyenne réelle à l'entrée des RBS est de 600 
au lieu de 400 mg DCOR. (affluents p, y et 6)' et on réduit en conséquence I'addition de 
substrat a 230 mg DCOR. d'affluent afin d'obtenir un rapport TKN/DCO de O, 12. 
Si on utilise de Ca(Om comme source de calcium, il Eail de surcroît assurer un 
contrôle du pH dans le RBS et prévoir l'addition d'acide pour neutraliser les ions O H  
Libérés par la chaux. Il ne parait pas souhaitable d'opérer le réacteur a pH trop élevé (on 
observe une diminution de la quantité d'oxygène consommée en phase C2 lorsque le pH 
moyen dans le RBS est de 8'4 - ce qui est de  mauvais augure). Expérimentalement le 
maintien d'un pH infërieur à 8,3 dans le RBS avec ajout de 50 mg CaL aff mus forme de 
C a ( O m  requiert environ 8 mL HCI IN par litre d'affluent (la nitrification, la 
dénitrification et l'aération contribuent également aux variations du pH). 
L'addition de calcium sous forme de chlorure de calcium CaCb évite cette dépense 
supplémentaire. 
n résulte de ces hypothèses que le procédé combiné nécessite l'addition de : 
et 8 rnL HCI 1NL aE si la source de calcium est Ca(O%. 
Le coût du procédé combiné en matière de réactifs à ajouter est calculé dans le 
Tableau 4-17. On constate qu'il est plus intéressant d'utiliser CaC12 que Ca(Om comme 
source de calcium. 
Tableau 4-17 : Estimation du coût des réactif's pour le procédé combiné 
Prix ' Dosage requis Coût Réactif 
$ US/t /L aK kg/jour $/jour $/an 
Acide acétique (80%) 485 230 mg DCO 230 170 61000 
ca(oH)2 70 50mgCa 74 8 2900 
CaC12 190 50 mg Ca 110 30 11400 
HCI ( 1 ON) 72 8 mm01 HCl 730 78 28500 
Total AAc, Ca(Om et HCI 228 92000 
ELAc et C K l r  200 73000 
' (Purchasing, 2000) 
Co-préci~itation avec Fe " 
La quantité de ~ e "  nécessaire pour atteindre Img P/L est estimée par simulation (le 
modèle A3DX inclut les équations de précipitation et de redissolution de FePO4 du modèle 
ASWd). La précipitation de Fe@& n'est pas prise en compte, aussi la quantité de FeCS 
calculée estelie nécessairement souwshée. En revanche la contri'bution du calcium est 
considérée. 
Un dosage de 114 mg Fe& aff p m e t  d'obtenir 0'9 mg PL d'o-PO4 à l'effluent, 
pour un pH moyen de 7,7 (le pH réel dans les RBS de NDBC varie entre 7,5 et 7,8). Le 
rapport molaire Fe/P est de 1 ,S. 
Pour atteindre une concentration en phosphore total (et non seulement en O-P04) 
inférieure à 1 mg PR. dans l'effluent du RBS, il faut nettement augmenter le rapport F e  
car la concentration souhaitée est proche de la limite de solubilité. 
Avec 15 1 mg FeL af f  on obtient seulement 0,6 mg PL en O-PO4 (rapport FeKa 
de 1 3 .  Pour atteindre 0.4 mg P L  en O-PO4 (condition de respect de la nome avec 15 mg 
MES& à 4% PfMES dans le surnageant), il faut ajouter 220 mg FdL a. (rapport molaire 
CaP de 2,8). 
Le coût du procédé figure sur le Tableau 4-18. La source de ~ e ~ '  est une solution de 
FeCI, à 107 ç ~e"/kg, dont le prix est de 0.1 15 $/kg. 
Tableau 4-18 : Estimation du coût de la CO-précipitation avec ~ e *  
O-PO4 eff. Dosage requis Coût 
rng PL mg Fe& a. kg FeC13/j $fj $/an 
0,9 114 852 1 O0 36000 
0,6 15 1 1129 130 48000 
094 220 1645 190 70000 
Précipitation avec Ca '' 
Dans un premier temps on évalue la possibiié d'une co-précipitation dans le RBS, 
maintenu à un pH inférieur à 8,3 (I'installation d'un système de contrôle de pH est dors 
nécessaire). II n'est pas possible de déterminer précisément le dosage requis puisque le 
modèle utilisé est incorrect et surestime l'efficacité de la précipitation ; néanmoins la 
simulation du traitement à pH 8'2 d'une eau contenant 43 mg PL d'o-Pa et 80 mg C a  
indique que pour obtenir 0,9 mg P L  en *POs a l'effluent ü faut atteindre une 
concentration en calcium dans la liqueur mixte de 1120 mg C A ,  ce qui est impossible à 
pH 8,2 car le produit de solubilité de Ca(O& est largement dépassé. 
L'enlèvement du phosphore par addition de calcium doit donc avou lieu à pH 
nettement plus élevé (10 ou I l )  et une étape supplémentaire de post-précipitation dans un 
bassin à part doit être ajoutée au traitement. 
On ne dispose pas de modèle de précipitation du phosphore avec le calcium à pH 
élevé, mais la quantité de calcium nécessaire peut être estimée d'après une étude 
expérimentale sur le traitement des effluents des digesteurs anaérobies par précipitation 
avec la chaux (Comeau et Mayer, 1997). Le principal paramètre qui détermine la quantité 
de calcium nécessaire n'est pas le phosphore contenu dans I'atnuent mais l'dalinité. car 
une large fraction du calcium précipite avec c@" pour former C a c a .  Le dosage suggéré 
est un rapport calcium sur alcalinité (exprimée en mg C a C w )  de 2,5 donc d'environ 
2000 mg Ca& d'affluent (la concentration en phosphore total lors des essais était de 95 mg 
P L  et l'alcalinité proche de 900 mg CaCOfi donc ce résultat devrait être valable pour 
l'affluent actuel). Le coût de l'addition de chaux est calculé dans le Tableau 4-19. 
Tableau 4-19 : Estimation du coût de la prkipitation avec ca2+ 
Prix de Ca(OH)2 ' $ US/t 70 
Dosage requis mg CalL aff 2000 
kg Ca(Om /jour 2960 
Coût $/jour 3 10 
$/an 1 13000 
' (Purchasing, 2000) 
Cette méthode de traitement présente l'inconvénient de produire de très fones 
quantités de boues en raison de la précipitation de Caca (masse de boues 2 à 3 fois plus 
élevée qu'avec le fer). En outre l'effluent obtenu doit être acidifié (Wage de C a )  à 
l'issue du traitement, ce qui n'est pas pris en considération dans l'estimation du prix. Les 
boues cependant sont très denses et décantent bien (à la différence des boues générées par 
la précipitation avec ~ e ' 3 .  
Précipitation de stmvite MENR+"iPs 
La forte concentration en N&' dans l'effluent des digesteurs anaérobies (de 65 à 
90 mg NL) pourrait être exploitée pour fiire précipiter le phosphore soluble sous forme de 
struvite MgNHiP04 grâce à un apport de magnésium. Cette précipitation aurait lieu soit 
dans les digesteurs anaérobies, soit dans une unité séparée, en amont du RBS qui servirait 
alors au polissage de I'effluent en ce qui concerne l'enlèvement du phosphore (assimilation 
par la croissance bacteneme et précipitation avec le calcium déjà présent en solution). fl 
suffirait donc d'atteindre une concentration en phosphore soluble de l'ordre de 5 a 10 mg 
P L  à l'issue de l'étape de précipitation avec le magnésium. 
Ce procédé devrait donc enlever environ 37 mg P (sur les 43 mg PL d'o-PO4 de 
l'affluent considéré pour l'estimation des coûts), soit 1.2 mol de P qui réagiraient avec 17 
mg NiL de N&' et 29 mg M e .  11 est souhaitable de maintenir une concentration en M&' 
non nulle pour les besoins de la biomasse du RBS, donc on estime l'addition de 
magnésium requise à 25 mg MgK. 
Un autre avantage de ce procédé réside dans la réduction de la charge en azote de 
l'affluent du RBS, si bien que la dénitrification ne nécessite pas d'ajout de substrat (rappori 
TKN/DCO de 0,14). 
Tableau 4-20 : Estimation du coût de la précipitation de Mg-04 (coût du 
réactir) 
Prix de MgCl2 *6H20 $/kg 0'60 
Dosage requis mg M g L  aff: 25 
kg MgC12 6H20 /jour 165 
Coût $/jour 1 O0 
Le coût du procédé est en réalité supérieur à celui du seul réactif (caidé dans le 
Tableau 4-20), en particulier si I'installation d'une unité de traitement optimisée comme le 
procédé Crystalactor (DHV, Eggers et ai., 1991) est envisagée, mais cette alternative 
présente un potentiel de valorisation du phosphore précipité (granules de stmvite) bien 
supérieur aux 3 autres modes de traitement, ce qui pounait éventuekment compenser une 
partie des dépenses. 
Conclusion 
Les coûts approximatifs de chaque procédé (coût du réactif a ajouter) sont résumés 
dans le Tableau 4-2 1. 
Tableau 4-21 : Coût des réactifs selon les dimétents procédés de traitement 
Traitement Coût annuel ($/an) 
Procédé combiné (CaCI2) 73000 
Co-précipitation avec FeClt 70000 
Post-précipitation avec Ca(OH)2 ' 1 15000 
Précipitation avec N H ~ '  et MgCl2 36500 
' coût du CO2 non inclus 
Le procédé de post-précipitation avec la chaux est d'un coût nettement plus élevé 
que les trois autres modes de traitement et nécessiterait de surcroît la construction d'un 
bassin supplémentaire et l'acidification de l'effluent (non inclus dans l'estimation du coiit). 
Ce procédé est donc écarté. 
En ce qui concerne le procédé combiné et la précipitation chimique avec le fer, 
leurs coûts sont du même ordre, du moins pour le respect suia de la nome de 1 mg PL en 
sortie du RBS. Le fort degré d'approximation dans l'évaluation des coûts et le manque de 
données expérimentales ne permet pas de prédire lequel est susceptible d'être le moins 
onéreux en pratique. 
Cette estimation est néanmoins intéressante car eue montre qu'en dépit de la forte 
demande en substrat du procédé combiné, un traitement biologique n'est pas beaucoup 
plus cher qu'un traitement chimique conventionnel. Du reste le coût du substrat pourrait 
être réduit si une fi-action de I'duent des digesteurs anaérobies était détournée v a  les 
RBS. Le procédé combiné présente en outre deux avantages par rapport à un traitement par 
le chlomre femque : d'une part il assure un enlèvement complet de l'azote (et pas 
seulement Ia conversion de M-L+' en Na')  ce qui supprime une source certaine de 
pohtion, et d'autre pait les boues produites sont plus denses, plus fades a manipuler 
(problème de flottation des flocs avec ~ e ~ 3  et offrent de meilleures perspectives de 
valorisation que celies générées par la précipitation avec FeCb. 
Enfui la précipitation avec MgCl* pour former de la stmvite est une alternative qui 
mérite d'être considérée attentivement. Si on s'en tient au coût des réactifs, ii s'agit du 
mode de traitement le plus économique, mais la mise en œuvre de ce procédé nécessiterait 
vraisemblablement l'installation d'une unité à part entre les digesteurs anaérobies et les 
RBS. Le dimensionnement de cette unité exigerait ilne analyse détaillée, incluant 
notamment une étude approfondie de la capacité de polissage des RBS pour l'enlèvement 
du phosphore résiduel. 
En conséquence, les options qui paraissent les plus intéressantes pour le traitement 
de l'effluent de la Fromagerie d'Agropur sont le procédé combiné et la cristallisation de la 
struvite. La poursuite des investigations dans l'une et l'autre de ces deux voies est donc 
justifiée. 
CEMPITRE 5 
CONCLUSIONS ET RECOMMANDATIONS 
5.1. Rappel des obiectifs 
L'objectif principal de ce projet consistait à démontrer la faisabilité de l'enlèvement 
du phosphore (concentration résiduelle infërieure à I mg P L )  de l'effluent des digesteun 
anaérobies de NDBC par l'opération d'un RBS selon procédé combinéde type 
((sidestrem (Smolders et ai., 1996) avec addition d'AGV et de calcium pour CO- 
précipitation (combinaison de la déphosphatation biologique et chimique). 
Deux objectifs secondaires en découlent : d'une part la dénitrification complète de 
l'effluent des digesteurs anaérobies (condition préalable pour une déphosphatation 
biologique efficace), et d'autre part la minimisation des quantités de substrat et de calcium 
ajoutées pour réduire le coût du procédé. 
Un troisième objectif' annexe concernait la validation du modèle A3DY employé 
pour le design initiai du procédé par simulation et dont les prédictions sont comparées avec 
les résultats expérimentaux. 
5.2, Conclusions 
5.2.1. Conclusion générale 
La concentration visée de 1 mg P L  à I'eauent du RBS n'a pas été atteinte 
expérimentalement, car la composante biologique de la déphosphatation a fait défaut clans 
le système, excepté à la toute fin des essais, et l'efficacité de la CO-précipitation avec le 
calcium a été moindre que prévue par simuiation. L'objectif principal n'a donc piis été 
réalisé. 
Toutefois cette étude a permis d'évaluer pratiquement le concept «sidestream>» et 
de mettre en lumière l'importance de la charge azotée quant au dosage requis de substrat. ii 
a été prouvé par ailleurs que le modèle utilisé pour la précipitation du phosphore avec le 
calcium était inapproprié pour les conditions testées, et les ajustements sont proposés en 
conséquence afin d'affiner la modélisation de la précipitation chimique. Enfin cette étude 
n'invalide pas le concept du procédé combiné qui pourrait s'avérer efficace pour le 
traitement de I'emuent de NDBC, à condition de maintenir un rapport TKN/DCO de 0'12 
mg Nlmg DCO dans l'fluent par ajout de substrat organique. 
5.2.2. Aspects biologiques 
Le manque de substrat a empêché le développement des organismes 
déphosphatants pendant les essais au laboratoire. il s'est tout d'abord traduit par une 
dénitrification incomplète et le maintien de conditions anoxies lors des phases non aérées 
du RBS. On s'est donc appliqué à obtenir la dénitdication totale de I'duent afin de créer 
une phase anaérobie au cours du cycle. L'augmentation progressive de la quantité d'acétate 
ajoutée a ainsi permis d'identler le dosage requis pour assurer la dénitrification de 
l'affluent : rapport TKN/DCO de 0,16 mg N/mg DCO. il a en outre été constaté qu'à 
quantités égales, une addition progressive de substrat était plus efficace pour la 
dénitrification qu'une injection massive, laquele ne fait qu'accélérer la première étape 
(NO3' + NO2] sans stimuler la seconde (Nw + Nt). Ces résultats démontrent que 
l'évaluation théorique de la configuration ((sidestream,) par Smolders et al. (1996) omet un 
point important en négligeant l'impact des nitrates sur le p r d é ,  et que la division par 10 
des besoins en substrat pour la déphosphatation biologique n'est valable que si la charge 
organique de Iya£Iluent est dsante pour en assurer la dénitrification complète. 
II n'a pas été possible d'évaluer de la même façon la demande en substrat de la 
déphosphatation biologique. La présence d'organismes déphosphatants a été déce1ée a un 
rapport TKN/DCO de 0'15 avec addition de 24 mg DCOL d'acétate Ion de la phase 
anaérobie «sidestream>), mais l'établissement du régime permanent nécessite plusieurs 
semaines et on ignore donc quelie est la capacité de déphosphatation biologique du procédé 
opéré dans ces conditions. 
On se voit donc contraint de s'en tenir aux simulations pour évaluer la quantité de 
substrat nécessaire au développement d'une biomasse déphosphatmte capable d'enlever le 
phosphore non précipité avec le calcium. Le modèle A3DX at utilisé à cette fin. Sa 
principale composante, l'enlèvement biologique du phosphore, n'a pu être validée en 
l'absence de résultats expérimentaux dans ce domaine. Cependant on observe une 
concordance satisfaisante en ce qui concerne l'enlèvement de l'azote et la présence ou 
absence d'organismes déphosphatants selon la quantité de substrat disponible. 
Les simulations conduites avec A3DX prédisent un excellent enlèvement des 
orthophosphates pour un rapport TKNlDCO de 0,12. C'est avec cette hypothèse qu'a été 
estimé le coût du traitement de I'efnuent des digesteurs anaérobies de NDBC selon le 
procédé combiné. Ce coût a été comparé à celui de la déphosphatation purement chimique 
par co-précipitation avec le fer ou par post-précipitation avec la chaux. Compte-tenu de 
l'approximation inhérente à ce calcul en l'absence de données expérimentales, il semble 
que le procédé combiné soit compétitif avec le traitement par ajout de pour le respect 
de la norme de 1 mg PL. 
5.2.3. Mécanismes chimiques 
La CO-précipitation par addition de calcium est une méthode de déphosphatation 
relativement peu fréquente et moins bien documentée que la CO-précipitation avec le fer ou 
l'aluminium. 
On a initialement adopté I'hypothése de Maurer et BoUer, 1999, selon laquelle la 
précipitation du cacium est gouvernée par 3 réactions : formation d'hydroxydicalcium 
phosphate, redissolution de ce composé et synthèse irréversible de I'hydroxyapatite 
(précipité final). Or des bilans sur le calcium et le phosphore suggèrent que le phosphate de 
calcium obtenu lors des essais n'est pas I'hydroxyapatite, composé pourtant 
thermodynamiquement le plus stable. A pH moyen 8.4 la monétite CaHP04 semble 
constituer l'espèce dominante, et à pH plus h i l e  (7,9 - 8,2) plusieurs espèces coexistent, 
waisemblablement CaHPO4 et Ca3(PO4)2. On suppose que I'inhi'bition de la cristallisation 
de l'hydroxyapatite est due à un rapport magnésium sur calcium supérieur à 0,45 mol 
Mg/mol Ca (Amin, 1983). 
Les prédictions du modèle A3DX pour l'enlèvement chimique du phosphore ne 
concordent pas avec les résultats expérimente ce qui était prévisible puisque le modèle 
A3DX inclut les équations de précipitation du phosphore avec le calcium établies par 
Maurer et Boiier (1999). 
II est donc nécessaire d'ajuster le modèle A3DX Les modifications suivantes sont 
proposés : d'une part l'ajout d'une fonction d'inhibition au taux de précipitation de 
I'hydroxyapatite pour inclure I'effet du magnésium, et d'autre part l'introduction d'un 
nouveau processus, la formation de monétite, dont le taux de réaction est contrôlé par les 
concentrations en Ca et O-PO4 par le rapport MgKa et par le pH. 
5.3. Recommandations 
Les principales recommandations qui font suite à cette étude sont les suivantes : 
Il est tout d'abord suggéré d'intégrer dans A3DX les modifications proposées 
relativement à la précipitation du phosphore avec le calcium. Les conditions 
d'opération du RBS tout au long des essais (phases A, B et C) devront ensuite être 
simulées avec le modèle A3DX ainsi adapté. La comparaison des prédictions avec les 
résultats expérimentaux devrait permettre d'évaluer si les changements apportés à 
A3DX aboutissent effivement à une meilleure concordance des iimulations et des 
essais réels pour l'enlèvement chimique du phosphore. Les paramètres impliqués dans 
la définition des nouvelles fonctions d'inhibition et de saturation introduites dans 
A3DX pourront alors être ajustés. Il serait également utile de reproduire les variations 
de pH au cours d'un cycle (au lieu de fixer une valeur moyenne pour toutes les phases) 
afin d'être en mesure de comparer les évolutions réelle et simulée de la concentration 
en phosphore soluble tout au long d'un cycle, en vue d'un ajustement plus fin des 
coefficients de saturation et d'inhi'bition, 
En second lieu une étude expérimentaie approfondie sur la co-précipitation du 
phosphore avec le calcium permettrait de confirmer l'hypothèse de la prédominance de 
C m 0 4  à pH 8'4 pour un rapport molaire MgKa de l'ordre de 1. Les d o ~ é e s  
expérimentales recueillies dans le cadre de ce projet sont indisantes sur ce point et ne 
permettent pas de se prononcer de Eiçun définitive sur la nature exacte du précipité de 
phosphate de calcium obtenu. L'étude envisagée devrait comporter des bilans plus 
fréquents et plus rigoureux sur le calcium, notamment la détermination du calcium 
contenu dans les matières solides (au moins sous forme de Caca). O serait intéressant 
d'examiner l'impact des variations du rapport MgKa et du pH. 
Il est également recommandé de poursuivre l'étude du procédé combiné, qui est 
probablement plus performant que la CO-précipitation avec le chlorure ferrique pour des 
coûts du même ordre, car l'épuration de l'effluent inclut l'enlèvement de l'azote (alors 
que les RBS actuellement éliminent l'ammoniaque mais rejettent des nitrates). 
On dispose d'une cyclologie efficace pour la nitriiication/dénitdïcation, qui 
ménage une phase anaérobie pour les bactéries déphosphatmtes (cyclologie C). il a de 
plus été prouvé que leur développement est possible, pourvu que l'ajout de substrat soit 
suffisant, et le dosage requis a pu être évalué à 0,12 mg N/mg DCO (rapport 
TKN/DCO). Toutes les conditions d'opération du procédé sont donc connues et il sufnt 
de les mettre en œuvre. Les essais pourraient être réalisés directement à l'échelle pilote. 
La quantité d'acétate à ajouter pounait être déterminée initialement par un rapport 
TKN/DCO de 0,12 puis progressivement réduite en cas de succès, ou partiellement 
remplacée par I'atnuent des digesteun anaérobie afin de réduire le coût du procédé. 
Le dosage de calcium suggéré est de 50 mg CdL d'affluent, mais il pourrait 
également s'avérer intéressant d'essayer un autre précipitant comme le fer ou l'alun. 
Le pH d'opération proposé pour le procédé est de 8,2 (pH moyen observé dans le 
EU3S lorsque la valeur maximaie était fixée à 8,3). Quoique le RBS ait été opéré à un 
pH moyen de 8'4 sans que la nitrification ni la dénitribication soient affectées (c'est 
d'ailleurs dans ces conditions que la biomasse déphosphatmte a été décelée), il est jugé 
préférable de s'en tenir à une valeur plus faible, car l'augmentation du pH maximal à 
8'6 en phase C a aussitôt provoqué une diminution des matières en suspension et le 
taux de consommation de i'oxygéne a baissé lors des derniers jours des essais. A 
l'échelle réelle le maintien d'un pH moyen de 8'2 nécessiterait vraisemblablement 
l'ajout d'une base (Ca(OQ, par exemple) car l'effet d'élévation du pH dû au dégazage 
du CO2 lors des périodes d'aération ne serait pas suffisant (le coefficient de transfert de 
l'oxygène dans un réacteur à pleine échelle comme les RBS de NDBC est très 
nettement inférieur à celui d'un réacteur de laboratoire). 
La dernière recommandation porte sur l'étude de I'enièvement du phosphore par 
précipitation de struvite qui exploiterait également la forte concentration en W' dans 
l'effluent des digesteurs anaérobies. Cette alternative présente trois avantages : coût 
faible du réactif, valorisation du produit, et enlèvement partiel de l'ammoniaque (de 
sorte que la charge organique de I'duent devrait suffire a assurer une dénitrification 
complète dans les RBS). 
Dans la configuration la pius simple, le magnésium pourrait être ajouté directement 
dans les digesteurs anaérobies, possiblement avec un minéral initiant la cristallisation. 
La concentration résiduelle en phosphore recherchée est de l'ordre de 5 à 10 mg PR. 
car les RBS assureraient ensuite, outre l'enlèvement du carbone et de l'azote, le 
polissage de l'effluent quant au phosphore (assimilation dans la biomasse pour les 
besoins de la croissance et précipitation avec le calcium). il s'agit du mode de 
traitement le plus économique, mais des problèmes de trois ordres sont susceptibles de 
se poser : tout d'abord I'inhiiition de la précipitation de la smivite en présence de C G  
dans les digesteurs , ensuite le risque de réduction de l'activité bactérienne dans les 
boues granulaires par colmatage dû a la formation des granules de M m 4  et enfin 
la récupération des particules de stnivite. 
Ces inconvénients pounaient être évités et une précipitation optimisée pourrait être 
obtenue en ajoutant une unité de type CrystalactorQB (DVH, Eggers et al., 199 1) entre 
les digesteurs anaérobies et les RBS. Ce procédé comprend un lit fluidisé et une 
c o l o ~ e  de séparation, et permet d'enlever le phosphore jusqu'à 0,s mg PL en sortie, 
tout en produisant des cristaux de struvite à haut potentiel de valorisation. il n'est pas 
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ANNEXE1 
DESCRIPTION DU MODÈLE A3'IX INTÉGRÉ DANS LE «MODEL 
DEVELOPEb 
Cette annexe reproduit les principaux feuillets du fichier Excel contenant toutes 
les informations nécessaires à la génération du code du modèle A3TX par le Model 
Developer. 
L'annexe A. 1 . 1  . présente la matrice Peterson du modèle A3TX (A. 1.1.1). 
l'expression des taux de réaction (A. 1.1.2) et la description des fonctions d'inhibition et 
de saturation (A. 1.1.3). 
L'annexe A. 1.2. comprend la définition des variables du modèle (A. 1.2.1 ). des 
paramètres stoechiométriques et cinétiques (A.1.2.2) et le calcul des variables 
composites (A. 1.2.3). 
Les conventions utilisées pour la nomenclature des variables, des taux de 
réaction et des divers paramètres sont indiquées en annexe A. 1.3. 
A. 1.1. Equations du modèle A3TX 
A. 1.1.1. Matrice Peterson du modèle A3TX 
Composés 1 à 11  
Moôrl: 
nry: 






















A. 1.1.1. Matrice Peterson du modèle A3TX (suite) 
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A. 1.1.2. Expression des taux de réaction 
Procrrs nt. mquaîions: 
I RIbs 1 Piocers description 1 
GGEN )lydrolysls (lysIr of rs) (OEN) )ulyd;€~ 'MXSIYSGEN* XHET 
9wsloo2HET brobk  stong, ol u Co xdo ( H m   OHET ET' Mso2HET'MsaHET' xHET 
rraxstoex~n h o u k  rtong. ol sa to n d o  ( H m   OHE ET 'etastoaxHET*lm2HET *Mmo3HETœ MsaHET ' xHET , 
afmloo2HEl h o ~ c  donqr ol d to xsto (Hm )asfwtoH~~' Mso~HET'MBMET~~HET 
.sric6toauHEl b r k  rlorii9. ol d t o  nrto ( H m  ~ o ~ E T ' e t a s t o a r ~ ~ ~ ~ l s o 2 ~ ~ ~  *Msno3HETe MsiHET ' xHET 
rstwroo2HEï 1Ckroble prow(h on xrto ( H m  ~ ~ H ~ * M P ~ ~ H E C * M M ~ ~ ~ ~ ~ H E T ~ M S ~ I W E T * M ~ ~ O H ~ *  nHET 
xstoproairHEl b o r k  pro- on rd0 ( H m  ~ U H R  ' etaproarHET ' Im2HEI ' Msno3HET0 Msnh4nulHR'MsalWET 'MKs~oHET* xHET 
\ 
~ppst002PAO h o M c  SU- 04 pdye (CAO) )urppPA0'(1 I(f~ppPAO))'Mso2pppPAO'MspxppPAO'Msm~PA0 IxppinhPAO %PA0 
~tystoo2PAO btobk glycqpn twmrtkn (PM)) )mgly~~0'((nipha~~0)"(2/3 Y(~lyPAO))*Mso2PAOWAO 
lendo2PAO b o b k  mrl~mmnca (PM)) ~ ~ ~ ~ P A O ' M ~ ~ ~ P A O * M ~ ~ ~ ~ P A O W A O  
rphalylai9AO h o x k  W s  ofP M  (CAO) ha~A0'etaar~~0* (n ipha~~0)" (2 /3  )*lso2PAO*Msno3PAO*Mspo4nutPAO'Msnh4nulPAO'M~LkPAO'lrppinhPAO*lxphaminPAOSiPAO 
*ppstoawPAO b r k  of (PM)) ~ ~ 0 ' e l a a x P ~ 0 ' ( 1  I ( ~ ~ P A O ) ) ' M ~ ~ ~ ~ ~ P A O * I M ~ ~ P A O ' M ~ ~ O ~ D ~ ~ P A O ~ ~ P A O  
rxplystowPA0 h r k  Q~~ îurmrtion (PAO) ~ t v ~ ~ 0 ~ e t a s i l ~ ~ 0 ' ( ( t u p h a ~ ~ 0 ) " ( 2 t 3  )/(lxplyPAO))'Iso2PAO'Msno3PAO%PAO 
rendsxClA0 h o x i c  mrlnbnrnca (IAO) L # ~ O ~ P A O * I ~ ~ P A O ' M ~ ~ ~ ~ P A O ' M X ~ ~ ~ P A O ~ ~ P A O  
rxhdpo4preCAP bchdpoll tonnitknr (CA?) po4CAP'phiCAPmspo4~cAP*sca 'I*hdpo41CAP*MsalkCAP 
didpo4radCAP bthdpol radhrdutkn(CAC) k & r x h d p o 4 ~ ~ ~ 7 x h d p o d ~ ~ ~ y ( l  94'10 " -14)))=(10 "(Z'(14 - pH))t(RCAPebca)YMxhdpo42CAP 
rxhapo4preCAP bihipd (-1 famdon (CA?) ~ ~ ~ W ~ O ~ C A P ' M X ~ ~ ~ O ~ ~ C A P  
rpreFEP llron phorphrlr formdon ( F U )  krpre~~~~spo43deoh 
rredFEP Bron ph- ndissoîut)on (W) ) ~ ~ ~ F E P ~ M M I ~ F E P - U ~ U P  
A.1.1.3. Fonctions de saturation et d'inhibition 
Satuntlon inil  lnhlbltlon lunctlon cquiilonr: Saturation and lnhibiilon runcilons 
Saturation iunciton ibr YS 1 .YI1 ior hgrlrolysis 
- 
I l t temtrophi 
.Mso2HET = so2 I (bo2HET + ~ 2 )  siion fwiction for O? ior hctcrouophr 
Irno3HET h o 3 H E T  I ( h o 3 H E T  + mo3) iiion funciion for NO3 l'or hctaouophs 
Isa2HET = b2HET 1 ( h o 9 x T  + SOZ) won funciion by O? for hctcrouophr 
PbaHET w l ( W i E T +  u) psturaiion funaion for VFA (SA) for hctcrotrophs 
riwsiion function for allidimty for hciuouophs 
aturiiiion function for fcmcnrsblc subiIratc (SF) for hctcrouophr 
atur.tion functton for SF for imeniation for hcierovoph 
 tur ru ion function for NHJ for h c i c r ~ o p h s  
m a t o n  function for NO3 fnr hcierouophs 
.nuaion hna ion  for O-PO4 for hcterouophr 
rturalion frmaion for '(stol'at for heicroirophr 
biiion funciion by 0 2  for PA& 
biiion funaion for SA in thc prcrcncc of both SA 9 SF for PAOS 
bition funaion of PHA Ipis for nurumal fiaction of PHA in P A 0  
funciion for P conteni of PA0 for ihc siorage u p l y - P  for PA& 
function for VFrL (SA) for PAOS 
fundion for c>rdinity for PAOs 
funaion for Mi4 for PA& 
function for NO3 for PAOS 
function for NO3 for anoxic rroragc of po1y.P for PAOS 
funaion for NO3 for PAOS 
funciion for O? for PA& 
funciion for 0 2  for scrobic poly-P riorngc for PAOS 
funcrion for o.POi for P . 4 0 ~  
funcclon for rnapuium for PAOI 
funclion duc to ihc w i r n u r n  mount of PM dorable for PAOr 
lunction ior ply-P  sioragc for PAOS 
fhction for glycogcn storiyc for PA& 
A. 1.1.3. Fonctions de saturation et d'inhibition (suite) 
o2NIT ~ 6 0 2  1 (kso2NlT + 602) aturation funclion for 0 2  for nitrifiers 
so2NIT = kso2NlT 1 (kso2NIT + so2) hibttion function for 0 2  for nilrifiers 
b n h 4 ~ 1 ~  = snh4 I (ksnh4NlT + snh4) $aturation functron for NH4 for nilrifiers 
no3NIT = an03 1 (ksnolN1T + sno3) aluration function for NO3 for nitrifiers 
po4nutNIT - spo4 1 (kspo4NIT + spo4) aluration function for &PO4 for nilrifiers 
IkNIT - salk 1 (ksalkNIT + salk) Saturation function for alkalinity for nitrifiers 
hibition funclion for whdpo4 
aturalion function for xhpo4 and xhapo4 
aturation function for pH by oxygen for calcium phosphate praclpitatlon 
aluralion function for alkalinity for xhdpo4 
aturation funclion for alkaliniîy for iron phosphate rdissolulion 
of PHA in the PAOs 
of p0ly.P in the PAOa 
of giycogen In the PAOs 
t M.oZphCAP'(pho2con - phancon) H estlrnated between ite anaerobic 
hiCAP (flCAP 1 RCAP) ' (10."(pH - 7.2)) ' (1 1 (1 + UlCAP 1 IZCAP) ' 10."bH - 7.2))) radon of HPO," 
and I aerobic values 


A. 1.2.2. Paramètres stachiometriques et cinétiques 
Genml: HetmPaphs, PAOs and Auromphlc nltrlflerr 1 1 1 
Stokhlomatric & KlnaUc - Composite vwkblm ( O H )  
ASM3-TUD 
Reference 
[fcodvss con~artlculate COD Io VSS ntb - GEN. a constant value for the reactor and its effluent as long as the reactor 1s no1 empty 1 1.48 1 g CODlg VSS 
CPS-S 1 1 1 Unlts 
STOICn lOM~1C AND K l N m C  PARAMEERS at 10eC 1 at ZOeC ( 
~ s ~ 2 0 s c ~ o l u b k  CBODZO I WIUMO COD ratio - GEN 0.95 a 80DIa COD- 
fxtmd20xcod~arliculsle CBODZO / pol(kulo1e COD ratio - GEN 0.95 a BODlfi COD 
kobod b d u b  CBOD rate conitonl (base 8) - GEN 0.30 4' 
k<bod barticulate CeoD rate condont (hm 6) - GEN 0.20 cf' 













satur. funciion lor Sr for fermentation for heterotr. 
konh4nutHET botur. d. for N k  os notrient for helerotr. 0.01 0.01 Q N I ~ '  
kspo4nutHET batut. c d .  for P d  as nutrient for heterotr. 0.01 0.01 g PI m' 
Msnh4nulHET satur. function for N& as nutrieni for heterolr. 
kono3HET balur. 1 inhib. COM. for nitrate (to Nd for heterotr. 0.50 O .50 g ~ / r n '  
Msno3HET )Iilbnod d u r .  funclion for NO, for heterolr. 
lrno3HET )nhl~lion funcîbn by NOS for hderolr. 
k ~ l l i H E T  I~atur. c d .  for ALK for helerotr. 0.10 0.10 mole HCO,' / m' 
MsaIWET h n o d  d u r .  function for ALK for heterotr. 
buloîiET ~aturotion condant for r d o  bv huîerotrophs 1.00 1.00 g COD 1 p COD 
MmtoHET h o d  aatur. funclion for xsldxHET for growth on xsto (haterotr.) 
A. 1.2.2. Paramètres stœchiométriques et cinétiques (suite) 
ASM3-fUD GPS-X 1 1 
Referenct b ~ d i n  WC
yxphûoZPA0 brobic ykld c o d .  for PHA ( PHA çonsurnedmiomoss forme@ 1.44 g COOlq COD 
mhaaxPA0 boxic yield coefi. for PHA ( PHA comumedlbiomass focmed) 1.76 g Co0111 CO0 
1 krsamaxPA0 b i m u m  rate of M A  storage by PA0 1 9.67 ~ C O O l g ~ 0 0 1 ~  
knphaPAO PHA camumptian rate 7.55 g C001g CO01 
krxppPAO boly-P synthesis rate 0.1 1 g Plg COD/d 
knqWAO blycoqen formation rate 0.15 gCOOlgCOOl 
, elaaxPAO beduclion factor for aoxic &Mty of PA0 0.80 
, kso2PAO batur. l inhib. d. for G (el. occepl.) for PA0 0.20 0.20 g r rn' , 
MsoZPAO h n o d  satur. fundion for 01 (ef. accept.) for PA0 
Iso2PAO Lnhib. function for (el. eccep(.) for PA0 1 1 1 1 
1 hsnh4nutPAO batur. mefi. foc NH, as nutrianl for PA0 1 0.05 1 0.05 1 g HI m3 1 
I I I 
WpinhPAO Inhibition coaCC. for PP dongs 1 0.02 1 0.02 1 g COOIg COD, 
ixppinhPA0 bnhibitii function for PP stmaqe 1 
i c c g i y ~ ~ ~  batur. coati. for gfytogen in docage d PHA by PAO 0-01 0.01 1   CO DI^' 
WgiyPAO b n o d  funetion for glycogen in sioraga d PHA bv PA0 1 
A.1.2.2. Paramètres stœchiométriques et cinétiques (suite) 
Msnh4NlT bturation lunction for Ni% as substrate lor nitnfieis 
ksalkNlT b t u r  men for ALK nnnfiers 050 050 ~ o ~ H c O ,  l m '  
MsalkNlT hturatlon function for alkaltnq for nunfiefs 
~mlpiuffm ofphosphrn wim n n t ~ ~  
i ü ~ t k  - P h ~ p h m ~  Pnc- 
\ 
colcium phwphsl p ~ c W d o n  1 
krxhdpo4CAP b a m u m  rate constant for hydrorydKzi-ium phosphate formation or redtssolud O 45 0 29 . gçalm'ld . 
knhapo4CAP hate constant for hydroxyapatite formation 1 31% 1550 gP/mJ ld  
Temperam coomCkm v-s 
Where appmpmte for some iuneùc parameters, an Arrtienm lempecalure variabk name is mated wlrich ts named 'arr(var. name)' 
For example. "amnuHET rs the Anhenius temperatun cocmnent for muH. üte rnax W h  rate d MerdmOhs 
The Arrhenius constant is calnibted ùy: Anr = (kn I kn) "(1 I fl, - 13) 
The reaction rate b coneded by mulbiplying by tht foikwing tactor AnhmCf - 20). 
The temperature range for appiytng Vie Anhcnius temperidum aefMenî should bc bomded be(iiirieeri a min and a max value. 
A. 1.2.3. Calcul des variables composites 
Composite variables vector for GPS-X: 
Organic Matter (COD, BOD, TSS) 
I 
L 1 
scod b + s f + s i  
xcod b<i + w + xpha + MET + xPAO + xNIT 
- - 
phosphonie 
xtp ~s*filX~GEN+~i*fi)XiGEN+(xHET+xPAO+xNIT)*fpbrnGEN+xpp+xhdpdl6.78+.uhapd/5.4 1 +xFEP*O.205 
stp Irpd + sf * fpsiGEN + si fpsiGEN 
tp btp + stp 
sbod20 
xbod5 
fkbod2Oxod (scod -si) 
- 
x M O  * EXP(- kxbod 5) 
xW20 , f x ~ O x c o d  * xcod 
hi20 kbodZ0 + xbod20 
bod5 $od5+sbod5 





xvss + xtnvss 
snh4 + sf * fnsfGEN + si * fnsiGEN 
xlkn hi * fnxiGEN + xs + fnxsGEN + M E T  + xPAO + xNIT) * fnbmGEN 
A. 1.3. Nomenclature 
Namlng convention for variables ln OPSX 
The genenl convenbori for naming nnables for JI GPSX biologtcal mod&. aiefuding a n a o f ~ k  digesbon but 
including phwphonis prccipmtion. a prwented below 
As much u pcssible. aie Rscommendad noman for wvtsvntsr tmatmmt pronssar (Gnu et J. l m  W-1 
R m r c h ,  16 14991505) was raed. 
The name Vanable' iders to components th t  change dynamicllly (Q. aqen)  as dl as p u a m  (m 
that are norrnally constant 
Vartable name structure: 
A vanable name a n  be cornposed of 3 park. an opbonai pmtix. a  descnptwe nama and a s u f i  P-r-SUF 
The prefix 1s an opbanal single chancîer. in uppw asa. and us& to dsCina 
M Monod-typa satutaban funcfion 
I Inhibr9on hrnc0on 
The descnptiva name ddina the function d the vanaMe (saa naming convsnbon balow) 
As rnuch as pouibla. tha name of the nnabl t  used in the falemica document p r m b n g  the mode1 w.5 ussd 
The daxnptnrs part 01 the vanable nuns ir ahays axprausd in loiirsr case. a snh4 for NH, 
The sufnx is cornpuscd of 3 upper case Ieüem that charactemas th0 g m p  d mrroorganrsm or the typa 04 feacbon (ax phosphO~ PfeCip<bbn) im~ow 
Microorganisms are indented to indmtm t)ut they bekng b @IO abovs (sub-)cr~ne(s) 
Otfier sukategones rnay b@ added as needed. 
GEN Gonenl: useâ when a  coM~ient  appttas to more !han one gmup d micmrg~ntsm (a Hm. PAO. N m  
Hm Heterotrophs mrteotganams fincludes fiaad bmmass and non-PA0 denmhcr) 
PA0 P h o s p h o ~  aaumulabng ocganisrru (PAO) 
W Z  Stnct acrobic PAOS 
PON DenWymg PA0 (usa NOn when 0, a b n t  but can use 0, whcn R u prcs«it) 
GAO Glycogen accumulaling micruarganlunr - G barn ( d m  no( ~nclude PA0 t h t  olsa store glycogtn) 
FIL Filamantous mmoorg~nams 
FDO Low 00 fiiammtous mtcmocgonnms 
FFM Low FIM fihrnantous micwgannms 
HIG Higher microorganisms (ex pmtozoa. d e n )  
ALIT Autotmphs (including no< onfy nRnCicn but also others such as iron and sulfur b a d ~ a )  
NIT Nibdien (outotmptis) 
NNH Amrnana onduen 
NNO Nitnte auduers 
MEP Metallic nll ter p h o s p h o ~  preapibbon 
FEP lron un for phosphofus pmiphition 
FE2P lron satt FI:' for phosphans paiphibon (more or 1- usehl as ~e:' n tnnsformed into FI") 
FE3P irun wn fa'' for ptmsphoms pmpltrban 
AtP Alurninum un for phorphonrs pnciphbon 
CAP Calcium sa& irrnrhrrd in phosphorin piecip&~m 
Notes: 
F loc toming micmrgannms ara n a  specfieâ but c m  be est8mned as a composctr, m b l e .  by A d i q  the hrriw 
of aie appmpnate group of rntcroorpannms. 
A. 1.3. Nomenclature (suite) 
b) Substrates, productt (or ~ o m r u ;  mi imd to rprcify the type d bhuu if it k t h  same as tM of the s m )  
Smte or composite wbbles (see elso the complefm W 
gch4 methane gas 
carbon dioxide gas 
"O2 sca calcium 




snox nitrale + nilrile 
$02 oxygen as electron accepter 
stox soluble loxic chernical 
x i  particulale inert organic matter 
xpha poiy-p-hydroyal~noales 





x parîiculate. biomass 
C) Microblal or chtmical actlvity 
den denilrification 
end endogenous respiration. maintenance 
fer fermentation 
inh inhibition 
lim lirniled (for P limited conditions) 
b lysis, hydroiysis 
nut nutrient u s d  for grwth (for Nb, NOS and PO4 as nulnents) 
Pre precipitalion (for rnelal - P precipitalion) 
r cd redissolution (for rndal- P precipitation) 
r d  reiease (for P from PAO) 
slo storage 
d) Redox conditions 
an anaerobic 
aw anoxic 
02 aerobic (no( -SOT which is sdubls as eMron aeceplor) 
A. 1.4. Remarque 
Le facteur d'équivalence des nitrates relativement a la DCO est différent pour la 
nitrification et la dénitrification. Dans la matrice de conservation il a été fixé à -2,86 mg 
DCOlmg N (dénitrification) et par conséquent le coefficient stœchiométnque de 
l'oxygène dans la réaction de nitrification (c l3,COD) calculé à partir de cette matrice est 
faux. L'expression de ce coefficient est comgée manuellement dans un des fichiers 
générés par le Mode1 Developer en remplaçant la valeur de -2,86 mg DCO/mg N par 
celle de 4 5 7  mg DCO/mg N. 
ANNEXE2 
CARACTÉRISATION DES AFFLUENTS 
A.2.1 Afnuent a 





























Oxygène dissous (DCO négative) 
Matière organique sdubk fermenfée! (a: acides gras 
volatils) 
Matière organique soluble lenentable (déja biodégradée) 
Matière organique sdubie inerte 
Phosphore soluble inorganique (principalement 
orthophosphate) 
NH4 + NH3 
Nitrate et nitnte 
Azote gazeux (Nt) 
Azote soluble biodégradable 
Azote salubie inerte 
Azote particulaire biodégradable 




Substrat particulaire lentement biodégradable 
Matière organique particulaire inerte 
Biomasse hétérotrophe 
Poly-beta-hydronyaIkanoates (PHA) des PA0 
Polyphosphates des P A 0  
Gîycogéne des PA0 
Organismes accumuiant les poiyphosphates (PAO) 
Organismes autatrophes niûifwn!s 
Phosphate ci'hydroxydkalcium (complexe intermédiaire) 
Hydrowpatite (prkipitC final de phosphat de calcium) 
Hydroxyde ferreux 
Phosphate ferreux 
Matières non vohtiles en çUSPeC)SW (sauf c o r n p d ~  
métalliques) 
mg OC0 IL 
mg DCO IL 
mg oc0 IL 









mg Mg IL 
mg Ca IL 
mmd HCOJ' 1 L 
mg DCO R 
m g  DCO IL 
mg OC0 IL 
mg OC0 il. 
mg PIL 
mg DCO IL 
mg OC0 n 
mg DCO /L 






fcbdvss Rapport DCO partiiubire sur M E S  mg DCOl mg TSS 1 -48 
fsbod20scod Rapport OBOZO d u b k  sur DCO soluMe mg DCO/ mg DCO 0.95 
fxbod2ûxcod Rapport DBOM particulaire sur DCO particulah mg OC01 mg DCO 0.95 
Constante (base e) pow k mppd D805 sduMe sur 
ksbod OB020 soluble d “ 0.08 
Constante (base e) pour le rapport 0805 part sur 08020 
kxbod part. d -' 0.08 
fpbmGEN Fraction de P dans la biomasse active mg PI mg OC0 0.02 
fpsfGEN Fraction de P dans le substrat femierrtabie sf mg Pl  mg OC0 0.01 
fpsiGEN Fraction de P dans fa DCO sokrble inerte si mg Pl mg DCO O 
fpxiGEN Fraction de P dans la DCO pafticuîaire inerte 18 mg PI mg DCO 0.01 
fpxsGEN Fraction de P dans le su- lentement tM@ad&e xs mg PI mg DCO 0.01 
VARIABLES COMPOS~ES 



















6 0 0 ~  particulaire 
BOOS totale 
B0020 soluble 
B 0 Oto particulaire 
BOOm totale 




Matières volatiles en suspension 
Matières en suspension 
NTK soluble 
NTK particulaire 
Azote total Kjeldahl (NTK) 
Azote total 
Phosphore 
xtP Phosphore particulaire total 
StP Phosphore soluble total 
t P Phosphore lotal (TP) 
mg DCO IL 
mg OC0 /L 
mg oc0 IL 
mg OC0 IL 
mg DCO IL 
mg OC0 IL 
mg DCO IL 
mg OC0 IL 
mg OC0 IL 







mg Pl t  
mg PlL 
mg 
A.2.2 Affluent 6 





























Oxygène dissous (DCO m) 
Matière organique soluble fmenth (ex: acides gras vdaük) 
Matière organique soluble fermentable (dé@ biodégradée) 
Matière organique soluble inerte 
Phosphore soluble inorganique (principalement 
orthophosphate) 
NH4 + NH3 
Nitrate et nitnte 
Azote gazeux (Nt) 
Azote soluble biodégradable 
Azote soluble inerte 
Azote particulaire biodégradable 




Substrat particulaire lentement biodégradable 
Matière organique particulaire inerte 
Biomasse hétérotrophe 
Poly-beta-hydro~yalkandes (PHA) des PA0 
Potyphosphates des PA0 
Glycogéne des PA0 
Organismes accumulant les polyphosphates (PAO) 
Organismes autotrophes nitrifiants 
Phosphate bhydroxyâicakium (campiexe intemiidiaire) 
Hydroxyapatite (précipite fmal de phosphate de calcium) 
Hydroxyde feneux 
Phosphate feneux 
Matières non volatiles en suqmsicm ((sauf composés 
métalliques) 
STOECHIOMÉ~RIE 
fcodvss Rapport OC0 particulaire sur MVES 
fsbod20scod Rapport 08020 solubîe sur DCO soluMe 
fxbod2ûxcod Rapport DBOM parüculaite sur DCO particulaire 
Constante (base e) pair le rapport DBOS soiubie sur 06020 
ksbod soluble 
Constante (base e) pour k rapport DBOS paR sur 08020 
latbod part. 
fpsfGEN Fraction de P dans le substrat fernientable sf 
fpsiGEN Fraction de P dans la DCO soluble inerte si 
mg DCO IL 
mg DCO IL 
mg DCO /L 









mg Mg IL 
mg Ca IL 
mmol HCO; 1 L 
mg OC0 IL 
mg OC0 IL 
mg DCO IL 
mg DCO IL 
mg PIL 
mg OC0 IL 
mg OC0 IL 






mg OC01 mg TSS 
mg DCOlmg OC0 
mg OCOlmg OC0 
d -' 
mg P/ mg DCO 
mg PI mg OC0 
mg PI  mg OC0 
fpxiGEN Fraction de P dans la OC0 paiaculaire i M e  xi mg PI mg OC0 0.01 
fpxsGEN Fraction de P dans le substrat lentemeni bioâégradabk xs mg PI mg DCO 0.01 
VARIABLES COMPOSÉES 

























BO Om particulaire 
8DOm totale 




Matières volatiles en suspension 
Matières en suspension 
NTK soluble 
NTK particulaire 
Azote total )(jeIdahl (NTK) 
Azote total 
Phosphore particulaire total 
Phosphore soluble total 
mg DCO IL 
mg OC0 IL 
mg OC0 IL 
mg oc0 IL 
mg oc0 IL 
mg OC0 IL 
mg DCO IL 
mg DCO IL 
mg DCO IL 









t P Phosphore total (TP) mg PfL 
A.2.3 Affluent E 





























Oxygène dissous (OC0 négative) 
Matière organique solubk fermentée (ax: acides gras 
volatils) 
Matière organique soluble fermentable (déja 
biodégradée) 
Matière organique soluble inerte 
Phosphore soluble inorganique (principalement 
orthophosphate) 
NH4 + NH, 
Nitrate et nitrite 
Azote gazeux (NI) 
Azote soluble biodégradable 
Azote soluble inerte 
Azote particulaire biodégradable 




Substrat particulaire lentement biodégradable 
Matière organique particulaire inerte 
Biomasse hétérotrophe 
Poly-beta-hydroxyalkanoates (PHA) des PA0 
Polyphoçphates des PA0 
Gtycogène des PA0 
Organismes accumulant les pofyphosphates (PAO) 
Organismes autotrophes nitnfînts 
Phosphate â'hydroxyâiikium (cornploie interniédiaire) 
Hydroxyapatite (précipité find de phosphate de cakium) 
Hydroxyde ferreux 
Phosphate ferreux 
Matiéres non volatiles en suspension (sauf composés 
métalliques) 
mg OC0 IL 
mg DCO IL 
mg DCO lL 









mg Mg IL 
mg Ca IL 
mmol HCO,' 1 L 
mg OC0 IL 
mg DCO IL 
mg DCO IL 
mg DCO IL 
mg PIL 
mg DCO IL 
mg OC0 /L 







fcodvss Rapport DCO particulaire sur MVES mg DCOI mg TSS 2.15 21 5 
fsbod20scod Rapport D80M sdubie sur OC0 sdubk mg DCOI mg OC0 0.62 0.82 
fxbod20xcod Rapport 08020 particuiaire sur OC0 particutaire mg DCOI mg OC0 0.96 O.% 
Constante (base c) pow k rapport DB05 soiubk sur 
ksbod D8020 soiubie d -' 0.2 0.2 
Constante (base e) pour k rapport OB05 part. sur 
lorbod 08020 part. d -' 0.09 0.09 
fpbmGEN Fraction de P dans la biomasse active mg PI  mg OC0 0.02 
fpsfGEN Fraction de P dans le substtat fementabie sf mg PI mg OC0 0.01 
fpsiGEN Fracîbn de P dans la DCO solubk inerte si mg PI mg O C 0  O 
fpxiGEN Fraction de P dans la DCO par&uWre inerte m mg Pt mg OC0 0.01 
F radon de P dans le substrat lentement ModégradaMe 
fpxsGEN xs mg P/ mg OC0 0.01 
VARiABLES COMPOSEES 
Matière organique (DCO, W. MES) 
sbod5 BOOS soluble 
xbodS BOOS parüculaire 
bod5 BOOS totale 
s M 2 0  BDOm soluble 
xbod20 BDOm particulaire 
bod20 8 0 0 ~  totale 
ss OC0 soluble biodégradable 
scod OC0 soluble 
xcod OC0 particulaire 
cod DCO totale 
xvss Matières volatiles en suspension 
xtss Matières en suspension 
Azote 
stkn NTK soluble 
xtkn NTK particulaire 
tkn Azote total Kjeldahl (NTK) 
tn Azote total 
Phosphore 
xtP Phosphore particulaire total 
StP Phosphore soluble total 
t P Phosphore total (TF) 
mg DCO 5 
mg DCO IL 
mg O C 0  IL 
mg DCO IL 
mg OC0 IL 
mg OC0 IL 
mg OC0 IL 
mg DCO IL 
mg O C 0  /t 






























































A.3.1 Phase A : suivi régulier (suite) 
!z 
our Filtre otal Fiitré 
Emuent 
NHS 1 NO3 1 NTK 
A.3.1 Phase A : suivi régulier (suite) 
Boues pl 
NH4 1 NO3 1 NTK 
A.3.1 Phase A : suivi régulier (suite) 
A.3.2 Phase B : suivi régulier 
A.3.2 Phase B : suivi régulier (suite) 
1 o-PO4 1 P total 
A.3.2 Phase B : suivi régulier (suite) 










A.3.2 Phase B : suivi régulier (suite) 
A.3.3 Phase C : suivi régulier 
A.3.3 Phase C : suivi régulier (suite) 
A.3.3 Phase C : suivi régulier (suite) 
I 'I 
PO1 P total Mû3 
A.3.3 Phase C : suivi régulier (suite) 


























mg CalL mg Kll mg Mqll  
Affluent 
ng CalL mg Kn mg Mg/L 
Effluent 
mg CaIL mg KI1 mg Mg/L 
